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“What is obvious is not always known,
and what is known is not always present,
sudden fits of inadvertency will surprise vigilance,
slight avocations will seduce attention,
and casual eclipses of the mind will darken learning.”
Samuel Johnson, Vorwort zu “A dictionary of the English language”, 1755.
”Die weltweite Nachfrage nach Kraftfahrzeugen wird eine Million nicht u¨berschreiten
- allein schon aus Mangel an verfu¨gbaren Chauffeuren.“
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Kurzfassung
Gegenstand der vorliegenden Arbeit ist die mathematisch-numerische Modellierung katalytischer
Monolithreaktoren unter Beru¨cksichtigung detaillierter Transportmodelle in Gasphase und Fest-
ko¨rper sowie auf Elementarreaktionen aufbauenden Mechanismen fu¨r heterogene Reaktionen.
Im Speziellen besteht das Ziel dieser Arbeit in der Weiterentwicklung eines detaillierten Reakti-
onsmechanismus auf Platin und die Entwicklung eines Modells zur numerischen Simulation eines
NOx-Speicher/Reduktionskatalysators. Eine zentrale Rolle um das Verhalten des Speicherkataly-
sators wa¨hrend der Mager- bzw. Fettphase richtig wiedergeben zu ko¨nnen, spielt die Beschreibung
der Pt-katalysierten Oxidations- und Reduktionsreaktionen. Die der Speicherung vorgeschaltete
NO-Oxidation bildet dabei einen Schwerpunkt, da die Sorption der Stickoxide im Wesentlichen
u¨ber das NO2 verla¨uft. Im Vordergrund steht daher die Weiterentwicklung und Validierung eines
bestehenden Mechanismus auf Basis von Elementarschritten an Platin. Hinzu kommt die Entwick-
lung eines Modells zur Stickoxidspeicherung und Regeneration von Barium und die numerische
Simulation des NOx-Speicherkatalysators.
Mithilfe der Charakterisierung monolithischer Platin- und Barium-haltiger Katalysatoren durch
physikalisch-chemischer Analysemethoden, werden Stoffdaten und wichtige Informationen, die
in die Modellbildung einfließen, zur Verfu¨gung gestellt. Im Rahmen eines gemeinsamen For-
schungsprojektes mit der Universita¨t Stuttgart (Institut fu¨r chemische Verfahrenstechnik, ICVT)
werden experimentelle Untersuchungen zur katalytischen Aktivita¨t im isothermen Flachbettre-
aktor mit einem realistischen Modellabgas durchgefu¨hrt. Gegenstand der Untersuchungen sind
Pt/Al2O3 und Pt/Ba/Al2O3-Katalysatoren, die sowohl mit einer stationa¨ren als auch mit einer
zyklisch-wechselnden Gasmatrix beaufschlagt werden. Experimente am Motorpru¨fstand mit einem
Pt/Al2O3-Katalysator unter sto¨chiometrischen (λ=1) Bedingungen dienen zur U¨berpru¨fung der
Allgemeingu¨ltigkeit des Reaktionsmechanismus an Platin.
Auf den Reaktionen an Platin aufbauend, wird ein Globalmodell zur Speicherung von NOx an Ba-
rium in einer Sauerstoff-reichen und Regeneration der Sorptionsstellen in Reduktionsmittel-reicher
Gasatmospha¨re entwickelt. Der Modellierung der Speicherreaktionen liegt die Modellvorstellung
des Shrinking-Core mit einer diffusionslimitieren Aufnahme der Stickoxide zugrunde.
Die detaillierte Modellierung des NOx-Speicherkatalysators liefert als Ergebnis den Verlauf der
Stickoxid-Konzentration wa¨hrend eines Mager-/Fett-Zyklus und bietet daru¨ber hinaus die Mo¨g-
lichkeit, die Bariumnitratverteilung u¨ber der La¨nge des Katalysators und als Funktion der Zeit zu
berechnen. Die numerische Simulation kann somit angewendet werden, um die optimale La¨nge des
NSC fu¨r den Einsatz unter bestimmten Randbedingungen wie Temperatur oder NOx-Konzentration
zu bestimmen.

Abstract
This thesis discusses the numerical modeling of monolithic catalytic reactors using detailed models
for transport and chemistry. It includes models for the heterogeneous interactions between gas
phase and solid phase and elementary step reaction mechanisms on the catalyst surface.
The goal of this work is the enhancement of a detailed surface reaction mechanism on platinum
as well as the development of a model for the numerical simulation of NOx storage/reduction
catalysts (NSC). A vital role for modeling the characteristics of the NSC under lean and rich
exhaust gas composition plays the proper description of the Pt-catalyzed oxidation and reduction
reactions. Crucial for storage process is the NO oxidation since formation of barium nitrate proceeds
via sorption of nitrogen dioxide. Therefore, this work focuses on the evaluation and validation of
an elementary-step reaction mechanism on platinum and development of a numerical model for
storage of nitrogen oxides on barium and subsequent reduction.
Characterization of monolithic catalysts coated with platinum and barium by means of analyti-
cal methods like N2 physisorption, CO chemisorption, TEM and XRD reveal property data and
important information which are incorporated into the model development. In a joint research
project with the University of Stuttgart (Institute for Chemical Process Engineering, ICVT), the
experimental investigation of the catalytic activity is accomplished in an isothermal flat bed reactor
under realistic exhaust gas composition. Investigated have been Pt/Al2O3 and Pt/Ba/Al2O3 cata-
lysts under steady-state as well as under transient conditions in a laboratory apparatus. Moreover,
experiments with a Pt/Al2O3 model catalyst in a dynamic test bench equipped with a gasoline
engine (λ=1) provide information about the universal applicability of the reaction mechanism on
platinum.
Based upon the reactions on platinum, a model consisting of global reactions for storage of nitrogen
oxides on barium in lean and regeneration of sorption sites in rich atmosphere has been developed.
The uptake of NOx on barium sites is modeled by a shrinking core model with an inactive core.
The storage of nitrogen oxides is characterized by an initial complete uptake and a slow increase
of the NOx concentration at the end of the catalyst due to the depletion of available storage
sites. However, the reduction of the stored nitrogen oxides is a very fast process and not diffusion
limited.
Detailed modeling of the NOx storage catalyst reveals the concentration profile of nitrogen oxides
during lean and rich cycle, respectively. Furthermore, information about barium nitrate distribution
along the catalyst length and as a function of time is obtained. Hence, numerical modeling of
monolithic catalytic converters is a very effective tool to investigate the catalyst performance. But
as a first step, realiable surface mechanisms based upon elementary-step like reactions have to be
developed which allow simulations to predict emissions over a broad range of conditions.
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1 Einleitung
Der Verbrennungsmotor hat fu¨r die Menschen seit der Verbreitung der ersten Automobile vor u¨ber
100 Jahren eine bis dahin ungeahnte Mobilita¨t fu¨r den Personen- und Warentransport beschert,
die aus dem ta¨glichen Leben nicht mehr wegzudenken ist [1]. Der intensive Einsatz dieser Techno-
logie und deren bis heute ansteigende Verbreitung, insbesondere in Hinblick auf die zunehmende
Industrialisierung Asiens, fu¨hrt aber auch zu einer erheblichen Belastung der Umwelt [2]. Nach
einer Studie der Vereinten Nationen [3] leben bereits heute u¨ber 600 Mio. Menschen in Gegenden
mit akut-toxischer Luftverschmutzung, die auf Straßenverkehr zuru¨ckgefu¨hrt wird. Neben moto-
rischen Maßnahmen, die eine Vermeidung oder Minderung der Schadstoffentwicklung ins Auge
fassen, ist die Nachbehandlung von Abgasen mittels entsprechender Abgaskatalysatoren von zen-
traler Bedeutung. Um die Umweltbelastungen durch Verbrennungsmotoren in Grenzen halten zu
ko¨nnen, mu¨ssen auch in Zukunft große Anstrengungen auf diesem Feld unternommen werden.
Moderne Abgasnachbehandlungssysteme wie der Drei-Wege-Katalysator ko¨nnen die Emissionen
der wichtigsten umweltgefa¨hrdenden Schadstoffe um bis zu 98 % mindern [4]. Das Prinzip des
Drei-Wege-Katalysators beruht dabei auf der Tatsache, dass an einem Edelmetallkatalysator so-
wohl Kohlenmonoxid und unverbrannte Kohlenwasserstoffe (HC - Hydrocarbons) oxidiert, als auch
Stickoxide (NO und NO2, kurz als NOx zusammengefasst) simultan zu molekularem Stickstoff re-
duziert werden ko¨nnen [1, 4]. Voraussetzung hierfu¨r ist, dass die Luftzahl λ in einem engen Bereich
um die fu¨r die Umsetzung notwendige sto¨chiometrische Zusammensetzung λ=1 eingestellt wird
[5].
Aufgrund der gestiegenen Nachfrage nach umweltfreundlichen und verbrauchsarmen Autos, ru¨cken
in den letzten Jahren immer mehr Diesel- und direkteinspritzende Benzinmotoren in den Vorder-
grund. Der Dieselmotor weist aufgrund seines ho¨heren Verdichtungsverha¨ltnisses, dem u¨bersto¨-
chiometrischen Sauerstoffgehalt und dem ungedrosselten Betrieb im Teillastbereich einen deut-
lich ho¨heren Wirkungsgrad auf als Ottomotoren. Bei Ottomotoren kann durch Einfu¨hrung von
Direkteinspritzung mit Schichtladung der Wirkungsgrad verbessert und somit der Kraftstoffver-
brauch reduziert werden. Durch die Direkteinspritzung in den Brennraum und Abmagerung des
Luft-Kraftstoff-Gemischs im Teillastbereich ko¨nnen ebenfalls ho¨here Verdichtungsdru¨cke und ein
ungedrosselter Betrieb realisiert werden [6, 7, 8]. Aus diesen Maßnahmen resultiert ein potenzieller
Verbrauchsvorteil von 10-15 % gegenu¨ber einem herko¨mmlichen Ottomotor mit Saugrohreinsprit-
zung [8, 9, 10].
Der Nachteil dieser mager betriebenen Verbrennungsmotoren liegt im deutlich ho¨heren Aufwand
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zur Beseitigung der Schadstoffemissionen. Im Magerbetrieb kann ein Drei-Wege-Katalysator die bei
der Verbrennung entstehenden Stickoxide nicht mehr umwandeln. Kohlenmonoxid und die unver-
brannten Kohlenwasserstoffe werden durch den hohen Restsauerstoffgehalt im Abgas oxidiert und
stehen damit als Reduktionsmittel fu¨r die Stickoxide nicht mehr zur Verfu¨gung [6]. Deshalb mu¨ssen
alternative Abgasnachbehandlungskonzepte herangezogen werden, die die Stickoxidemissionen in
der Magerphase unter die gesetzlich vorgeschriebenen Grenzen bringen. Fu¨r den PKW-Bereich wird
deshalb seit einigen Jahren die Einfu¨hrung eines NOx-Speicher/Reduktionskatalysators (NSC - NOx
Storage Reduction Catalyst) diskutiert. Obwohl die prinzipielle Funktion des Speicherkatalysators
bekannt ist, sind die tatsa¨chlich ablaufenden Vorga¨nge, insbesondere an den Speichermaterialen,
bis heute nicht vollsta¨ndig aufgekla¨rt. Um die Regeneration zu optimieren, ist ein weitaus tieferes
Versta¨ndnis des Zusammenspiels der einzelnen Komponenten des Abgaskatalysators erforderlich.
1.1 Ziel der Arbeit
Die stetige Verscha¨rfung der Emissionsgrenzwerte von Verbrennungsmotoren seitens des Gesetz-
gebers erfordert die Weiterentwicklung und Verbesserung von Technologien der katalytischen Ab-
gasnachbehandlung. Wie eingangs erwa¨hnt stellt insbesondere die Reduzierung der Stickoxidemis-
sionen in sauerstoffreichen Abgasen von Diesel- und mager-betriebenen Ottomotoren eine große
Herausforderung dar. Die Entwicklung von Katalysatoren und neuen Konzepten zur Abgasreini-
gung ist ein sehr komplexer Prozess. Neben der Auswahl des katalytischen Materials beeinflussen
bereits einfache Gro¨ßen wie La¨nge, Zelldichte und Anstro¨mung der verwendeten Monolithen oder
die Beladung mit katalytisch-aktivem Material das Verhalten des Katalysators. Moderne Abgas-
nachbehandlungskonzepte bestehen zudem aus einer Kombination von mehreren hintereinander
angeordneten Einzelsystemen (z. B. DOC-NSC-DPF-SCR beim Mercedes E320 Bluetec). Ein opti-
maler Wirkungsgrad kann nur bei exakt aufeinander abgestimmtem Betriebsverhalten der einzelnen
Katalysatorsysteme erreicht werden.
Mit der numerischen Simulation und der dann mo¨glichen Bestimmung geeigneter Prozessparame-
ter steht ein hilfreiches Werkzeug zur Optimierung bestehender Verfahren zur Verfu¨gung. Bei der
Entwicklung neuer Verfahren helfen Simulationen bei der Auswahl und Interpretation von Versuch-
sergebnissen. Simulationen mit detaillierten Mechanismen fu¨hren, wenn sie auf physikalisch und
chemisch korrekten Grundmodellen basieren, zu einer verbesserten Kenntnis der im System ablau-
fenden Prozesse und bieten damit die Mo¨glichkeit, die Eigenschaften des Katalysators zielgerichtet
zu verbessern.
Das Ziel dieser Arbeit besteht in der Weiterentwicklung eines detaillierten Reaktionsmechanis-
mus auf Platin und der Entwicklung eines Modells zur numerischen Simulation eines NOx-
Speicher/Reduktionskatalysators, welches in weiteren Arbeiten zur Untersuchung und Auslegung
von NSC-Systemen herangezogen werden kann. Bei Analyse des Verhaltens des NSC ist zum
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einen die Sorption der Stickoxide an der Speicherkomponente Barium und die in den kurzen
Fettphasen stattfindende Regeneration zu betrachten. Zum anderen spielt die Beschreibung der
Pt-katalysierten Oxidations- und Reduktionsreaktionen wa¨hrend der Mager- bzw. Fettphase eine
zentrale Rolle, um das Verhalten des Speicherkatalysators richtig wiedergeben zu ko¨nnen. Ein
Schwerpunkt bildet dabei die der Speicherung vorgeschaltete NO-Oxidation, da die Sorption der
Stickoxide im Wesentlichen u¨ber das NO2 verla¨uft. Im Vordergrund steht daher die Weiterentwick-
lung und Validierung eines bestehenden Mechanismus auf Basis von Elementarschritten an Platin.
Hinzu kommen die Entwicklung eines Modells zur Stickoxidspeicherung und Regeneration von
Barium und die numerische Simulation des NOx-Speicherkatalysators. In diesem Zusammenhang
waren daher folgende Schwerpunkte zu bearbeiten:
 Die Charakterisierung monolithischer Platin- und Barium-haltiger Katalysatoren mithilfe
physikalisch-chemischer Analysemethoden. Es sind die katalytisch-aktiven Oberfla¨chen durch
CO-Chemisorption und die physikalischen Eigenschaften des Washcoats (N2-Physisorption)
sowie die Verteilung der einzelnen aktiven Komponenten (Platin und Barium) mittels TEM
und XRD zu bestimmen. Die ausfu¨hrliche Charakterisierung der Modellkatalysatoren stellt
zudem Stoffdaten, die in die numerische Simulation einfließen, zur Verfu¨gung und sie liefert
wichtige Informationen, die zur Modellbildung fu¨r den NSC beitragen.
 Im Rahmen eines gemeinsamen Forschungsprojektes mit der Universita¨t Stuttgart (Institut
fu¨r chemische Verfahrenstechnik, ICVT) werden experimentelle Untersuchungen zur kataly-
tischen Aktivita¨t im isothermen Flachbettreaktor mit einem realistischen Modellabgas durch-
gefu¨hrt. Gegenstand der Untersuchungen sind Pt/Al2O3 und Pt/Ba/Al2O3-Katalysatoren,
die sowohl mit einer stationa¨ren als auch mit einer zyklisch-wechselnden Gasmatrix beauf-
schlagt werden. Die Experimente mit dem Flachbettreaktor sind von Mitarbeitern des ICVT
durchgefu¨hrt worden.
 Durchfu¨hrung von Experimenten am Motorpru¨fstand mit einem Pt/Al2O3-Katalysator unter
sto¨chiometrischen (λ=1) Bedingungen. Als Versuchsprogramm soll der Neue Europa¨ische
Fahrzyklus herangezogen werden. Durch eine verlangsamte Aufheizrampe ko¨nnen das ther-
mische Verhalten des Monolithen und der Zu¨ndzeitpunkt der ablaufenden Reaktionen genau
bestimmt werden. Die Motorpru¨fstandsuntersuchungen wurden von Mitarbeitern der Fa. J.
Eberspa¨cher GmbH & Co. KG durchgefu¨hrt.
 Die im Flachbettreaktor experimentell bestimmten Konzentrationsverla¨ufe in einem Tem-
peraturbereich von 250-450°C fu¨r eine magere und fette Abgaszusammensetzung bilden die
Grundlage fu¨r die numerische Simulation. Der Einfluss der C3H6-, CO- und H2-Konzentration
auf die NO-Umsetzung kann anhand der stationa¨ren Untersuchungen ermittelt werden. Fer-
ner soll der Transporteinfluss im Washcoat und die Lage des thermodynamischen Gleichge-
wichts auf die NO-Oxidation untersucht werden.
 Die Aussagefa¨higkeit der mikrokinetischen Modellierung mit dem Reaktionsmechanismus auf
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Platin bezu¨glich der Katalysatortemperatur und der THC-, CO-, NO-Emissionen soll durch
numerische Simulation der Experimente am Motorpru¨fstand mit transienten Randbedingun-
gen u¨berpru¨ft werden.
 Entwicklung eines Modells zur Stickoxid-Sorption an Barium in der Magerphase und Re-
generation der Speicherstellen in der Fettphase. Die kinetischen Parameter der Speicherre-
aktionen sollen durch Simulation von NOx-Langzeitspeicher-Experimenten evaluiert werden.
Die Parametrierung der Regenerationsreaktionen der Speicherkomponente Barium soll durch
Vergleich der berechneten Konzentrationsverla¨ufe in der Fettphase von zyklischen Mager-
/Fett-Wechseln erfolgen.
 Aufkla¨rung bzw. Beitrag zum Versta¨ndnis von experimentell beobachteten Pha¨nomenen
durch numerische Simulation und Interpretation der berechneten Konzentrations- und Ober-
fla¨chenbedeckungsprofile.
1.2 Stand der Forschung
1.2.1 NOx-Speicher/Reduktionskatalysator
Obwohl die ersten wissenschaftlichen Berichte u¨ber NOx-Speicherkatalysatoren bereits Mitte der
Neunzigerjahre publiziert worden sind [11] und sich eine Vielzahl von Forschergruppen mit der
Funktionsweise und Applikation bescha¨ftigen, sind die chemischen und physikalischen Vorga¨nge im
Katalysator wa¨hrend des Betriebs noch nicht im Detail bekannt. Dieses Wissen ist aber notwendig,
um in Zukunft das volle Potential der Technik ausscho¨pfen zu ko¨nnen.
Die meisten wissenschaftlichen Untersuchungen zum Verhalten von Speicherkatalysatoren werden
anhand von selbstpra¨parierten Pulverkatalysatoren durchgefu¨hrt, was die U¨bertragung der Ergeb-
nisse auf industriell hergestellte Wabenkatalysatoren, wie sie in dieser Arbeit verwendet werden,
erschwert. So wird in einer fru¨hen Arbeit von Lietti et al. [12] das allgemeine Verhalten wa¨h-
rend der Speicherung von Stickoxiden an Pulverkatalysatoren untersucht. Barium kann danach in
Abha¨ngigkeit von den Reaktionsbedingungen als BaO, BaOH2 und BaCO3 vorliegen, wobei die
Aktivita¨t zur Einspeicherung von Stickoxiden in der gleichen Reihenfolge abnimmt. Die XRD und
TEM/EDX Untersuchungen von Kim et al. [13] konnten jedoch zeigen, dass die Anwesenheit von
CO2 und H2O schon bei niedrigen Temperaturen zur Bildung von BaCO3 fu¨hrt und damit von
Carbonat als Speicherstelle unter praxisrelevanten Bedingungen auszugehen ist. Daru¨ber hinaus
kann aber je nach Beladung mit Speichermaterial das Barium in kristalliner Form, als bulk-a¨hnliche
Phase oder als fein-disperse Phase vorliegen [14].
In der Praxis entha¨lt das bei der Verbrennung im Motor entstehende Abgas immer signifikante
Mengen an Kohlendioxid und Wasser. Nur wenige Studien haben jedoch den Einfluss von CO2
und H2O auf das Verhalten von Speicherkatalysatoren untersucht. Es hat sich dabei gezeigt, dass
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CO2 und H2O sowohl die Speicherung als auch die Regeneration des Bariums beeinflussen. Die
Anwesenheit von CO2 und H2O in der Gasphase hat einen inhibierenden Effekt auf die Speicherung
[12, 15]. Zugleich konnte Balcon et al. [16] zeigen, dass die Stickoxidfreisetzung durch Zugabe
von Kohlendioxid aufgrund einer Konkurrenzreaktion zwischen CO2 und NOx beschleunigt wird
[17].
Neben der Morphologie der Speicherkomponente und dem Einfluss der Gaszusammensetzung wird
auch der Reaktionsmechanismus der Einspeicherung in der Magerphase und Reduktion in der
Fettphase intensiv untersucht. Im Allgemeinen wird die Oxidation des NO an der Edelmetalkom-
ponente, zumeist Platin, als erster Schritt bei der Speicherung von Stickoxiden gesehen, gefolgt
von Einspeicherung des NO2 an Barium [18]. In mehreren ku¨rzlich erschienenen Arbeiten [19, 20]
wird die Einspeicherung nach zwei parallel ablaufenden Reaktionspfaden vorgeschlagen. Bei der
”
Nitrite Route“ wird NO und O2 in Form von Nitrit gespeichert, das dann im Laufe der Mager-
phase zu Nitrat weiteroxidiert wird [21, 22]. Der alternative Pfad (
”
Nitrate Route“) fu¨hrt u¨ber
eine Disproportionierungsreaktion, bei der NO2 als Bariumnitrat unter der gleichzeitigen Freiset-
zung von NO gespeichert wird. In der Literatur finden sich dabei eine Vielzahl von Abwandlungen
dieser Mechanismen [18]. Alternative Konzepte zur NOx-Speicherung gehen von multiplen Bari-
umspeicherstellen aus, die eine unterschiedliche Aktivita¨t aufweisen. Bariumspeicherstellen in der
direkten Umgebung der Edelmetallkomponente weisen eine deutlich ho¨here Reaktivita¨t auf als
weiter entfernte [23, 24]. Des Weiteren findet sich in der Literatur der Vorschlag, die Bariumspei-
cherstellen in sogenannte Niedertemperatur- (LT) und Hochtemperatur- (HT) Bariumspezies zu
unterteilen [25, 26], wobei LT-BaCO3 die ho¨chste Aktivita¨t wa¨hrend des Speicherprozesses auf-
weist. Unabha¨ngig vom verwendeten Mechanismus kann der Speichervorgang an sich mithilfe des
Shrinking-Core-Modells erkla¨rt werden [27, 28]. Dabei wird von einer Limitierung der Diffusion
innerhalb der Bariumpartikel wa¨hrend der Einspeicherphase ausgegangen. Die Regeneration des
Bariums hingegen ist nicht diffusionslimitiert.
Der Einfluss der Reduktionsmittel wa¨hrend der Fettphase auf die Regeneration des Bariums ist
ebenfalls in mehreren Arbeiten untersucht worden. Die Regeneration mit Wasserstoff ist dabei
deutlich effektiver als die mit Kohlenmonoxid oder Propylen [29, 30, 31]. Allerdings kann es bei
Regeneration mit H2 zu einer erho¨hten Bildung von Ammoniak kommen [30]. Mahzoul et al. [32]
spekulieren, dass bei niedrigen Temperaturen die Vergiftung des Platins mit CO fu¨r die Verschlech-
terung der Regeneration mit Kohlenmonoxid im Vergleich zum H2 verantwortlich ist.
1.2.2 Kinetische Modelle
Die in der Literatur vorgeschlagenen kinetischen Modelle zur Simulation des Verhaltens von
NOx-Speicherkatalysatoren variieren stark in Bezug auf die Beschreibung der Stro¨mung bzw. des
Wa¨rme-/Stoffu¨bergangs und in den verwendeten Reaktionsmechanismen.
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Laurent et al. [33] haben ein einfaches Modell aus mehreren in Reihe geschalteten CSTR-Reaktoren
benutzt, das auf den von Mahzoul et al. [24] vorgeschlagenen Mechanismen beruht. Betrachtet
wird dabei lediglich die NO-Oxidation und Speicherung von NO2 an Bariumoxid. Die Reaktions-
geschwindigkeiten sind in Abha¨ngigkeit von den Oberfla¨chenbedeckungen ausgedru¨ckt worden.
Ein deutlich umfangreicheres Modell wird von Koci et al. [34] benutzt, welches neben NO-, CO-,
C3H6-Oxidation auch Reduktionsreaktionen bzw. Wasser-Gas-Shift in der Fettphase beru¨cksich-
tigt. Implementiert sind zwei Reaktionen zur Speicherung der Stickoxide und die Regeneration des
Bariumnitrats erfolgt mithilfe der Reduktionsmittel H2, CO und C3H6. Hinterlegt ist eine tem-
peraturabha¨ngige NOx-Speicherkapazita¨tskurve, um keine thermodynamischen Gleichgewichtsbe-
rechnungen durchfu¨hren zu mu¨ssen. Ceroxid fungiert in diesem Modell als Sauerstoffspeicherstelle
und Oxidationskomponente.
Ein a¨hnliches Modell zur Simulation von Speicherkatalysatoren wird von Koltsakis et al. [35] vorge-
stellt, das auf Modellen beruht, die schon zur Beschreibung des Verhaltens von 3-Wege- und Oxida-
tionskatalysatoren verwendet worden sind. In dem ein-dimensionalen, adiabatischen Modell werden
die Oxidations- und Reduktionsreaktionen u¨ber Globalreaktionen mit Inhibierungstermen beschrie-
ben. Bei den Gleichgewichtsreaktionen der NOx-Speicherung/Reduktion wird die Geschwindigkeit
der Ru¨ckreaktion u¨ber die Gleichgewichtskonstante berechnet.
In dem isothermen Plug-Flow-Modell von Scholz et al. [26] wird die NOx-Speicherung mithilfe von
drei verschiedenen Bariumspeicherstellen modelliert. Oberfla¨chen-Barium sorgt fu¨r die schnelle
NOx-Aufnahme, wa¨hrend beim Semi-bulk-Barium eine Diffusionslimitierung zu beobachten ist.
Das Bulk-Barium hingegen tra¨gt kaum zur Speicherung der Stickoxide bei.
Das oben genannte Shrinking-Core-Modell geht ebenfalls von einer diffusionlimitierten Speicherung
in der Magerphase aus und wird in mehreren Modellen mit unterschiedlicher Detailtiefe verwendet.
Ein von Hepburn et al. [28] vorgeschlagenes und von Olsson et al. [36] weiterentwickeltes Modell
benutzt einen Hemmterm, der mit wachsender Nitratbedeckung die Speicherung in der Magerphase
verlangsamt. Die Reduktionsreaktionen in der Fettphase werden dabei ohne Diffusionslimitierung
modelliert. Detaillierter wird der Stofftransport innerhalb der Bariumpartikel bei Tuttlies et al. [37]
betrachtet. Das isotherme Modell liefert Informationen zur Bedeckung mit Bariumnitrat innerhalb
des Partikels wa¨hrend der Einspeicherung in der Magerphase und Regeneration in der Fettphase.
Olsson et al. haben neben dem oben erwa¨hnten Globalmodell auch ein quasi auf Elementarschritten
beruhendes Modell der NOx-Speicherung entwickelt [38]. Dieser ebenfalls von Scotti et al. [39] ver-
wendete detaillierte Modellierungsansatz beinhaltet neben der NO-Oxidation bzw. -reduktion, der
O2-Adsorption/Desorption an Platin auch die NOx-Speicherung an Bariumoxid. Die NO-Oxidation
la¨uft sowohl nach einem Eley-Rideal als auch nach einem Langmuir-Hinshelwood Mechanismus ab.
Um die Freisetzung der Stickoxide in der Fettphase hinreichend beschreiben zu ko¨nnen, ist eine
Spill-over-Reaktion von NO2 zwischen Platin und Barium implementiert worden.
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2.1 Emissionen bei der motorischen Verbrennung
Heutige Verbrennungsmotoren werden zum gro¨ßten Teil mit fossilen Kraftstoffen betrieben. Die
Brennstoffe sind im Wesentlichen aus C- und H-Atomen aufgebaut. Zur Verbrennung ist ein Ge-
misch aus Sauerstoff und Kraftstoff erforderlich, wobei der beno¨tigte Sauerstoff dem Motor durch
Zufuhr von Luft zur Verfu¨gung gestellt wird. Der Sauerstoffanteil in der Luft betra¨gt 20,95 Vol.-%,
weitere Bestandteile sind u¨berwiegend Stickstoff und geringe Mengen an Edelgasen (z. B. Argon)
[40]. Die ideale vollsta¨ndige Verbrennung von 1 kg Kraftstoff (Superbenzin) beno¨tigt ca. 14,7 kg
Luft [6]. Wird dem Motor genau die zur vollsta¨ndigen Verbrennung erforderliche Luftmenge zu-
gefu¨hrt, spricht man von sto¨chiometrischem Gemisch. Das Verha¨ltnis von zugefu¨hrter Luftmasse
zum Luftbedarf bei sto¨chiometrischer Verbrennung wird durch das Luftverha¨ltnis λ (Lambda-Zahl)
beschrieben.
λ =
zugefu¨hrte Luftmenge
theoretische, zur vollsta¨ndigen Verbrennung beno¨tigte Luftmenge
(2.1)
Bei einem sto¨chiometrischen Gemisch betra¨gt das Luftverha¨ltnis λ=1. Bei Luftu¨berschuss (λ>1)
spricht man von einem mageren und bei Luftmangel (λ<1) von einem fetten Luftverha¨ltnis.
Der spezifische Kraftstoffverbrauch und die Zusammensetzung des Abgases sind stark vom Mi-
schungsverha¨ltnis des Luft-Kraftstoff-Gemischs abha¨ngig. Bei einem homogenen Gemisch ist die
Zu¨ndfa¨higkeit nur gewa¨hrleistet, wenn das Luftverha¨ltnis zwischen λ=0,6 und 1,6 liegt [6].
Homogen betriebene Ottomotoren mit Drei-Wege-Katalysatoren arbeiten im einem λ -Bereich von
0,98-1,02. Bei direkteinspritzenden Motoren mit Ladungsschichtung (Mager-Mix-Motoren) und
Dieselmotoren herrschen andere Verbrennungsverha¨ltnisse, so dass λ -Werte von 1-4 bzw. 1,1-10
erreicht werden [6, 7, 8].
Bei vollsta¨ndiger Verbrennung im Motor eines ausschließlich aus Kohlenstoff und Wasserstoff zu-
sammengesetzten Brennstoffes entstehen die Reaktionsprodukte Kohlendioxid und Wasser. Wegen
den nicht idealen Verbrennungsbedingungen im Motor, wie zu kurze Reaktionszeiten oder nicht ver-
dampfte Kraftstofftro¨pfchen und der bei hohen Temperaturen thermodynamisch-limitierten Um-
setzung der Reaktionspartner, entha¨lt das reale motorische Abgas aber auch Kohlenmonoxid (CO)
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Tab. 2.1: Zusammensetzung eines typischen Rohabgases [8]
Ottomotor Dieselmotor
N2 [Vol.-%] 72,1 73,8
O2 [Vol.-%] 0,7 9
CO2 [Vol.-%] 12,3 8
H2O [Vol.-%] 13,8 9
NOx [Vol.-%] 0,13 0,17
CO [ppm] 9000 80
HC [ppm] 900 80
und unverbrannte Kohlenwasserstoffe (HC), die als Nebenprodukte der unvollsta¨ndigen Verbren-
nung entstehen. Zusa¨tzlich bilden sich Stickoxide durch unerwu¨nschte Nebenreaktionen mit dem
Luftstickstoff. Die Tab. 2.1 gibt eine U¨bersicht u¨ber die typische Abgaszusammensetzung beim
Otto- und Dieselmotor ohne Katalysator. Der Schadstoffanteil betra¨gt beim Ottomotor ca. 1 %
des gesamten Abgases, beim Diesel sogar nur 0,2 %. Allerdings ist die emittierte Stickoxidkon-
zentration ungefa¨hr gleich. Hinzu kommen bei einem Dieselmotor die hier nicht aufgefu¨hrten
Partikelemissionen (PM - Particulate Matter).
Kohlenwasserstoffe (HC): Wa¨hrend der Verbrennung entsteht in Abha¨ngigkeit vom einge-
setzten Kraftstoff, dem Sauerstoffgehalt und dem Motor ein breites Spektrum an teiloxidierten
Kohlenwasserstoffen bestehend aus Aliphaten, Olefinen und Aromaten [41, 42, 43]. Einen wesent-
lichen Beitrag zur Emission von unverbrannten Kohlenwasserstoffen liefern Bereiche, in die zwar
das Kraftstoffgemisch, nicht aber die Flamme vordringt. Hier sind Bereiche an der Zylinderkopf-
dichtung, an den Ventilsitzen und an der Zu¨ndkerze sowie Poren von Brennraumablagerungen
zu nennen. Des Weiteren kann es zum sogenannten
”
Wall Quenching Effect“ kommen, bei dem
die Flamme in Wandna¨he erlischt. Bei fettem Gemisch nimmt die Konzentration unverbrannter
Kohlenwasserstoffe im Abgas infolge des Luftmangels und damit unvollsta¨ndiger Verbrennung zu.
Bei sehr magerem Gemisch kommt es durch eine schleppende Verbrennung und Entflammungs-
aussetzer ebenfalls zu einem Anstieg der HC-Emission [9].
Kohlenwasserstoffe gelten teilweise bei Dauereinwirkung als krebserregend. Teiloxidierte KW’e
riechen unangenehm und bilden unter Sonneneinwirkung Folgeprodukte, die ab einer bestimmten
Konzentration ebenfalls als krebserregend gelten [6].
Kohlenmonoxid (CO): Im Verbrennungsmotor werden die aus Kohlenwasserstoff bestehenden
Kraftstoffe unter idealen Bedingungen zu CO2 oxidiert. Unter den Bedingungen in der Verbren-
nungskammer kommt es jedoch durch unvollsta¨ndige Oxidation der Kohlenwasserstoffe, verursacht
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durch zu geringe Verbrennungstemperaturen, zu kurze Reaktionszeiten oder partiellen Sauerstoff-
mangel, zur Bildung von CO [1].
Kohlenmonoxid ist ein geruchs- und geschmackloses Gas. Es verringert beim Menschen die Sau-
erstoffaufnahmefa¨higkeit des Bluts, da es sich wesentlich sta¨rker an Ha¨moglobin (O2-Tra¨ger des
Blutes) bindet als Sauerstoff.
Stickoxide (NOx): Die Stickoxide entstehen wa¨hrend der Verbrennung im Motor aufgrund der
hohen Temperaturen aus der Oxidation von Atmospha¨renstickstoff oder aus Stickoxidverbindun-
gen, die im Kraftstoff enthalten sind. Da NO2 bei ho¨heren Temperaturen thermodynamisch instabil
ist, bildet sich wa¨hrend des Verbrennungsprozesses u¨berwiegend NO (vgl. Abb. 6.1).
Die Bildung der Stickoxide kann entsprechend ihrer Quellen und Mechanismen in drei Arten un-
terteilt werden [44]:
 Brennstoff-NOx, das durch im Brennstoff gebundene Anteile an Stickstoff entsteht. Der
Beitrag nach diesem Mechanismus ist aber aufgrund der niedrigen Stickstoffkonzentration
im Kraftstoff und Schmiero¨l von untergeordneter Bedeutung.
 Promptes NOx wird durch einen nach seinem Entdecker Fenimore benannten Mechanismus
gebildet, bei dem wa¨hrend der Verbrennung entstehende HC-Radikale mit N2 u¨ber Zwischen-
schritte zu NO reagieren. Dieser Mechanismus beno¨tigt fette Verbrennungsbedingungen und
tra¨gt deshalb nur zu einem geringen Maße zur Bildung von NOx bei.
 Thermisches NOx (Zeldovich-Mechanismus) ist die wichtigste Quelle fu¨r die bei der Ver-
brennung entstehenden Stickoxidemissionen. Die Bezeichnung
”
thermisch“ bezieht sich auf
die relativ hohen Temperaturen, die zur Initiierung der Bildungsreaktion des thermischen
NOx beno¨tigt werden (T>1300°C). Zeldovich beschreibt die Entstehung in drei Schritten.
Startreaktion ist die Umsetzung von Luftstickstoff mit atomarem Sauerstoff, in der Stick-
stoffradikale entstehen, die unter Beteiligung von Sauerstoff oder Hydroxylradikalen zu NO
weiterreagieren.
Stickstoffmonoxid ist ein geruchs- und geschmackloses Gas, das sich in der Atmospha¨re langsam
in Stickstoffdioxid umwandelt. Bei hoher Konzentration kann NO2 zur Schleimhautreizung fu¨hren.
Die Stickoxide sind mitverantwortlich fu¨r Waldscha¨den durch sauren Regen und zusammen mit
Kohlenwasserstoffen fu¨r die Smog-Bildung [6]. Außerdem ist NO2 ein Initiator fu¨r die Bildung des
Reizgases Ozon.
Ruß/Partikel (PM): Partikel finden sich in nennenswertem Ausmaß nur im Abgas von Diesel-
motoren. Bei ottomotorischen Brennverfahren mit konventioneller Saugrohreinspritzung sind die
Partikelemissionen vernachla¨ssigbar gering. Bei unvollsta¨ndiger Verbrennung im Zylinder entstehen
Feststoffe in Form von Ruß und Asche. Sie bestehen hauptsa¨chlich aus einer Aneinanderkettung
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von Kohlenstoffteilchen (Ruß) mit einer sehr großen spezifischen Oberfla¨che [6]. An den Ruß la-
gern sich unverbrannte oder teilverbrannte Kohlenwasserstoffe, Kraftstoff- und Schmiero¨laerosole
sowie Sulfate an. Die vom Dieselmotor emittierten Partikel besitzen Durchmesser zwischen 5 und
100 nm [8], sind damit lungenga¨ngig und stehen im Verdacht, krebserregend zu sein.
2.2 Gesetzliche Rahmenbedingungen
Seit Inkrafttreten der ersten Abgasgesetzgebung fu¨r Ottomotoren Mitte der Sechzigerjahre in Ka-
lifornien haben mittlerweile alle Industrienationen Grenzwerte fu¨r verschiedene Schadstoffe, die bei
der Verbrennung im Motor von Kraftfahrzeugen entstehen, eingefu¨hrt. Eine Vorreiterrolle bei der
Verscha¨rfung von zuku¨nftigen Abgasnormen nehmen insbesondere Kalifornien und die Europa¨ische
Union ein. Die EU-Normen legen Grenzwerte fu¨r die Emission von Kohlenmonoxid, Kohlenwas-
serstoffe, Stickoxide und Partikel fest. In Tab. 2.2 sind die zurzeit gu¨ltigen Euro 4-Grenzwerte fu¨r
Benzin- und Dieselfahrzeuge in der Europa¨ischen Union na¨her aufgeschlu¨sselt.
Im Dezember 2006 hat die EU beschlossen, die Abgasgrenzwerte durch Einfu¨hrung der Euro 5-
und Euro 6-Norm weiter zu verscha¨rfen. Eine weitere Absenkung der Emissionen, die vom Stra-
ßenverkehr ausgehen, wird als wichtiger Beitrag zur Verbesserung der Luftqualita¨t betrachtet, vor
allem weil der Anteil von Dieselfahrzeugen am Pkw-Bestand zunimmt [45]. Mit der Euro 5- und
Euro 6-Verordnung werden die geltenden Emissionsgrenzwerte fu¨r Kraftfahrzeuge dem technolo-
gischen Fortschritt entsprechend neu geregelt. Der Fokus des Gesetzgebers liegt dabei zum einen
auf einer Minderung der Stickoxidemissionen von Benzin- und Dieselmotoren und zum anderen
auf der Reduzierung von Partikeln, die nur bei Dieselmotoren eine Rolle spielen. Die Verringerung
der Partikelemissionen um 80 % auf 5 mg/km wird nur durch Einfu¨hrung von Dieselpartikelfiltern
zu erreichen sein. Aber auch die ho¨heren Anforderungen an die Stickoxide in der Euro 6-Norm
werden nur durch gesonderte Abgasnachbehandlungssysteme erfu¨llt werden ko¨nnen.
Tab. 2.2: Abgasgrenzwerte fu¨r PKW [45]
Euro 4 Euro 5 Euro 6
Inkraftsetzung 01.01.2005 01.09.2009 01.09.2014
Otto
CO [g/km] 1,0 1,0 1,0
HC [g/km] 0,1 0,1 0,1
NOx [g/km] 0,08 0,06 0,06
Diesel
CO [g/km] 0,5 0,5 0,5
NOx [g/km] 0,25 0,18 0,08
HC + NOx [g/km] 0,3 0,23 0,17
PM [g/km] 0,025 0,005 0,005
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Der Einsatz von Autoabgaskatalysatoren unterliegt im Vergleich zu stationa¨r betriebenen Kata-
lysatoren in der chemischen Industrie besonderen Herausforderungen [46], denn im Gegensatz zu
industriellen Anlagen unterliegt ein Abgaskatalysator den sta¨ndig wechselnden Betriebsbedingun-
gen des Verbrennungsmotors. Insbesondere Temperatur, Volumenstrom und Schadstoffkonzen-
trationen des Abgases schwanken dabei stark (vgl. Stadtverkehr und Autobahn). So muss ein
Autoabgaskatalysator zwar bereits beim Kaltstart schnell seinen Betrieb aufnehmen ko¨nnen, aber
auch bei Spitzenlasten mit Abgastemperaturen von u¨ber 1000°C unbeschadet in Funktion bleiben.
Hinzu kommen ein geringer Wartungsanspruch, niedriges Gewicht und eine Mindestlaufleistung
von 80000 km in der EU [6].
Der Katalysator einer Abgasanlage setzt sich heute meist aus insgesamt drei Teilen zusammen:
 dem Monolithen, bestehend aus dem Tra¨ger mit einer Washcoatschicht und den Aktivkom-
ponenten,
 der Isolierung, die zwischen Monolith und Mantel liegt und
 der Schale aus Metall als Schutz vor Bescha¨digungen.
Die Konvertierung von Autoabgasen erfolgt u¨ber die Reaktion an einer katalytisch-aktiven Ober-
fla¨che. Dies geschieht meist an beschichteten Tra¨gerkatalysatoren, bei denen auf ein stabiles Tra¨-
germaterial eine poro¨se Zwischenschicht mit mo¨glichst hoher spezifischer Oberfla¨che aufgebracht
wird, in welcher die aktiven Komponenten fein dispergiert vorliegen. Abbildung 2.1 zeigt den
Aufbau eines typischen Abgaskatalysators.
Aufgrund ihres geringen Stro¨mungswiderstandes haben sich in der Autoabgasnachbehandlung mo-
nolithische Wabenko¨rper gegenu¨ber Katalysatorschu¨ttungen durchgesetzt [4]. Hierfu¨r werden ke-
ramische Metalloxide durch Extrusion als Monolithe mit parallelen, meist quadratischen oder he-
xagonalen Einzelkana¨len und einer Zelldichte von typischerweise 200 bis 1200 cpsi (channels per
square inch, entspricht 31 bis 186 Kana¨len pro cm2) gefertigt. Neben keramischen Wabenko¨r-
pern sind eine Vielzahl von weiteren Katalysatortra¨gern realisiert worden, die jedoch im Bereich
der Abgasnachbehandlung zurzeit nur begrenzt Anwendung finden. Dazu za¨hlen Strukturen aus
Metallfolie [47], Zeolithe [48] oder auch keramische Schwa¨mme [49]. Aufgabe des Tra¨gers ist es,
die katalytisch-aktiven Stoffe dem Abgas auf einer mo¨glichst großen geometrischen Fla¨che pro
Volumeneinheit zuga¨nglich zu machen. Zwar kann die geometrische Oberfla¨che durch eine Erho¨-
hung der Zelldichte gesteigert werden (300/51 auf 600/3 cpsi → 250 auf 351 cm2 Oberfla¨che /
cm3 Volumen [46]), aber der mit abnehmendem Zelldurchmesser stark ansteigende Stro¨mungs-
widerstand setzt dieser Entwicklung Grenzen. Auch die Wahl der Wandsta¨rke beeinflusst sowohl
Gewicht und Volumen des Tra¨gers, als auch sein mechanisches und thermisches Verhalten. Zur
1Wandsta¨rke, Maßeinheit ist das sogenannte
”
mil“ (1 mil=1/1000 inch=25,4 µm)
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Abb. 2.1: Aufbau eines typischen Abgaskatalysators [Quelle: J. Eberspa¨cher GmbH & Co. KG]
Fertigung monolithischer Tra¨gerkatalysatoren haben sich keramische Metalloxide als Werkstof-
fe in der Abgasnachbehandlung bewa¨hrt. Dabei erfu¨llt synthetisches Cordierit, ein Magnesium-
Aluminium-Silikat der Zusammensetzung 2 MgO·2 Al2O3·SiO2, die geforderte hohe mechanische
Druckfestigkeit, thermische Belastbarkeit bis 1300°C bei gleichzeitiger Temperaturbesta¨ndigkeit,
sowie geringer thermischer Ausdehnung sehr gut [46].
Da Cordierit-Wabenko¨rper fu¨r die Katalyse eine unter reaktionstechnischen Aspekten sehr kleine
spezifische Oberfla¨che von weniger als 1 m2/g besitzen [50], ist es erforderlich, die Oberfla¨che
des Tra¨gers durch Aufbringen einer Zwischenschicht, des sogenannten Washcoats, zu vergro¨ßern.
Dabei ist aufgrund der Porenstruktur des Washcoats darauf zu achten, dass die Diffusion der
Reaktanten zu den aktiven Zentren innerhalb des Katalysators mo¨glichst nicht behindert wird. Je
nach Katalysatortechnologie besteht diese Zwischenschicht aus Metalloxiden wie Aluminiumoxid,
Titanoxid oder Siliziumdioxid, so dass Oberfla¨chen von 70 (TiO2) bis 400 m
2/g (SiO2) erreicht
werden ko¨nnen. Da aber neben der Oberfla¨chenvergro¨ßerung auch die Stabilisierung der Dispersion
der aufgebrachten katalytischen Edelmetalle und Promotoren die zentrale Aufgabe eines Washcoats
ist, steht bei der Wahl des geeigneten Washcoats nicht nur das Material mit der gro¨ßtmo¨glichen
Oberfla¨che im Vordergrund. Weiterhin entscheiden auch Porengro¨ße, Porenverteilung, Resistenz
gegenu¨ber Schadstoffen, optimale Haftung auf dem Tra¨germaterial und nicht zuletzt auch die
Besta¨ndigkeit gegenu¨ber Phasenumwandlungen bei den gegebenen Reaktionstemperaturen, u¨ber
die Wahl der geeigneten Washcoat-Beschichtung [50, 51].
In der Autoabgasnachbehandlung ist γ−Al2O3 das am ha¨ufigsten verwendete Material fu¨r die
Herstellung von Zwischenschichten bei Tra¨gerkatalysatoren [4]. Die genauen Eigenschaften des
Washcoats ko¨nnen dabei durch Pra¨paration, thermische Vorbehandlung und Zusatzstoffe beein-
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flusst und je nach Katalysatorenbeladung der Problemstellung angepasst werden. Eine typische
γ−Al2O3-Beschichtung hat eine spezifische Oberfla¨che von ca. 150 m2/g. Durch Zusatz von Sta-
bilisatoren wie La2O3, SiO2 und CeO2 la¨sst sich die Alterung des Washcoats durch Phasenum-
wandlung oder Sinterung erheblich verringern. Dieser Effekt beruht dabei auf der Minderung der
Ionenbeweglichkeit von Al3+ und O2- in einer festen Lo¨sung dieser Metalloxide in der γ−Al2O3-
Struktur [52].
In der Praxis haben sich, abgesehen von V2O5 zur Reduktion von NOx mittels NH3, Edelmetalle
als die wirksamsten Katalysatoren in der Abgasnachbehandlung durchgesetzt. Dabei zeichnen sich
insbesondere Platin und Palladium durch hohe Oxidationskraft aus. Rhodium ist ein wirksamer Ka-
talysator fu¨r Reduktionsreaktionen wie z. B. die Umsetzung von NO mit Kohlenmonoxid. Iridium
findet begrenzt Anwendung als Katalysator fu¨r die Reaktion von Stickoxiden mit Kohlenwasser-
stoffen bei mager betriebenen Motoren. Je nach Anwendungsgebiet sind viele Katalysatorkonzepte
mit unterschiedlicher Edelmetallkombination entwickelt worden [41]. Dabei ha¨ngen die Beladungs-
verha¨ltnisse der einzelnen Edelmetalle zum einen von deren katalytischem Verhalten und Zusam-
menspiel mit anderen Edelmetallen ab, aber auch der Einfluss des Edelmetallmarktes spielt bei
Preisen von 130 Euro/g Pt, 105 Euro/g Pd und 558 Euro/g Rh [53] eine große Rolle, um Abgas-
katalysatoren wirtschaftlich als Serienprodukt herstellen zu ko¨nnen. Ga¨ngige Abgaskatalysatoren
enthalten ca. 0,5-5 g Edelmetall pro Liter Monolithvolumen [46].
Der Monolith ist in ein schu¨tzendes Metallgeha¨use eingelassen, das als Canning bezeichnet wird.
Zwischen Schale und Katalysator befindet sich eine isolierende Keramikmatte. Diese Isolations-
matte wirkt nicht nur thermisch isolierend, sondern dient auch der bruchfesten Lagerung des Mo-
nolithen. Neben den katalytischen Eigenschaften, die durch die Washcoatformulierung bestimmt
werden, spielt auch das thermische Verhalten des Katalysators eine wichtige Rolle. Thermischer
Vorteil der Isolierung ist eine Minimierung der Wa¨rmeverluste, die sowohl das Light-Off-Verhalten
verbessert als auch ein schnelles Ausku¨hlen in kurzen Abstellphasen verhindert [54].
2.4 Drei-Wege-Katalysator
Fu¨r homogen betriebene Ottomotoren ist der Drei-Wege-Katalysator (TWC) zur Minderung der
Schadstoffemissionen seit Jahren Stand der Technik. Er beruht darauf, dass an einem Edelmetall-
Katalysator sowohl CO und verbleibende Kohlenwasserstoffe oxidiert als auch Stickoxide simultan
zu molekularem Stickstoff reduziert werden ko¨nnen. Voraussetzung dafu¨r ist, dass die Luftzahl in
einem engen Bereich (λ -Fenster) um die fu¨r die maximale Umsetzung notwendige sto¨chiometrische
Zusammensetzung eingestellt wird [5]. Durch Regelung des Luft-Kraftstoff-Gemisches mithilfe
einer Lambda-Sonde im engen Bereich um λ=1 ist es mo¨glich, sowohl die Oxidations- als auch
die Reduktionsreaktionen mit hohem Umsatz zu betreiben. Die drei ablaufenden Globalreaktionen
lassen sich wie folgt zusammenfassen:
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Abb. 2.2: Umsatz der Schadstoffe NOx, CO und HC in Abha¨ngigkeit des Luft-Kraftstoff-
Verha¨ltnises an einem Drei-Wege-Katalysator; der schraffierte Bereich zeigt das λ -
Fenster an
CO+ 12 O2 → CO2 (2.2)
CmHn +
(
m+ n4
)
O2 → mCO2 + n2 H2O (2.3)
NO+CO → CO2 + 12 N2 (2.4)
Bei λ -Werten unter 1 ist der Sauerstoffgehalt zu gering, um eine vollsta¨ndige Oxidation der
Kohlenwasserstoffe und des Kohlenmonoxids zu erzielen. Ist der λ -Wert gro¨ßer als 1, wird die
Stickstoffmonoxid-Reduktionsreaktion beeintra¨chtigt, da die schnelle Oxidation von HC und CO
zu einem Mangel an Reduktionsmitteln fu¨hrt.
Der Drei-Wege-Katalysator besteht je nach Edelmetallpreis und Anforderung an die katalytischen
Eigenschaften aus wechselnden Anteilen der Edelmetalle Platin, Palladium und Rhodium [41, 46].
Daneben wird noch eine Ceroxid-basierte Komponente als Sauerstoffspeicher eingesetzt. Das Cer-
Zirkon-Mischoxid hat zum einen die Aufgabe, die periodisch auftretenden Luftzahlspru¨nge, die
die zula¨ssige Breite des λ -Fensters deutlich u¨berschreiten, zu kompensieren. Zum anderen besitzt
das Ceroxid selber eine katalytische Aktivita¨t insbesondere fu¨r die Wasser-Gas-Shift-Reaktion und
stabilisiert daru¨ber hinaus die Edelmetalldispersion [52].
14
2.5 NOx-Speicher/Reduktionskatalysator
2.5 NOx-Speicher/Reduktionskatalysator
Dieselmotoren arbeiten im ganzen Lastbereich und Ottomotoren mit Direkteinspritzung und La-
dungsschichtung zumindest im Teillastbereich unter mageren Verbrennungsbedingungen. In der
sauerstoffreichen Atmospha¨re ko¨nnen die Stickoxide aber nicht mehr nach den aus dem Drei-Wege-
Katalysator bekannten Reaktionsgleichungen mit den Reduktionsmitteln CO und HC umgesetzt
werden.
Um Stickoxide dennoch aus dem Abgasstrom beseitigen zu ko¨nnen, kommen zurzeit entweder das
SCR- (Selective Catalytic Reduction) Verfahren oder NOx-Speicherkatalysatoren infrage. SCR-
Katalysatoren reduzieren Stickoxide auch in Gegenwart von Sauerstoff zu Stickstoff, wenn dem
Abgas eine in etwa zu NOx sto¨chiometrische Menge Ammoniak (NH3) zugegeben wird. Dabei
wird Ammoniak vor dem SCR-Katalysator durch Hydrolyse einer wa¨ssrigen Harnstoﬄo¨sung (Mar-
kenname: AdBlue®) erzeugt. Wegen des Zusatzaufwands fu¨r Tanken, Eindu¨sung und Zersetzen
der Harnstoﬄo¨sung wurde diese Technik zur Stickoxidminderung bevorzugt im Nutzfahrzeugbe-
reich zur Serienreife entwickelt [5]. Der Verbrauch an Harnstoﬄo¨sung liegt bei ca. 2 Vol.-% des
Kraftstoffverbrauchs [55].
Im PKW-Bereich wurde in den letzten Jahren die Einfu¨hrung eines Speicherkatalysators fu¨r Stick-
oxide vorgeschlagen [9, 10, 11, 56]. Bei NOx-Speicherkatalysatoren werden die bei dem Verbren-
nungsvorgang entstandenen Stickoxide als Erdalkalinitrate eingespeichert. Dazu wird im Abgas das
hauptsa¨chlich vorhandene NO zuerst an der Edelmetallkomponente zu NO2 oxidiert und dieses
anschließend von der Speicherkomponente Bariumcarbonat als Bariumnitrat gespeichert. In peri-
odischen Absta¨nden wird der Katalysator regeneriert und damit wieder in seinen Anfangszustand
u¨berfu¨hrt. Hierfu¨r wird die Betriebsweise des Motors mithilfe der Motorsteuerung so vera¨ndert,
dass im Abgas kurzfristig fette, d. h. Reduktionsmittel-reiche Bedingungen herrschen. Als Reduk-
tionsmittel fu¨r freigesetztes NOx stehen dann vor allem CO und Wasserstoff, in kleinen Mengen
auch unverbrannte Kohlenwasserstoffe zur Verfu¨gung.
NO-Oxidation:
NO+ 12 O2 → NO2 (2.5)
NOx-Speicherung:
BaCO3 +2NO2 + 12 O2 ⇀↽ Ba(NO3)2 +CO2 (2.6)
Regeneration:
Ba(NO3)2 +CO/H2/HC ⇀↽ BaCO3 +2NO+CO2/H2O (2.7)
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Abb. 2.3: Funktionsweise des NOx-Speicher-/Reduktionskatalysator
NO-Reduktion:
NO+CO/H2/HC → 1
2
N2 +CO2/H2O (2.8)
Der NOx-Speicher-Reduktions-Katalysator ist aufgebaut wie ein Drei-Wege-Katalysator und er-
fu¨llt unter sto¨chiometrischen Bedingungen die gleichen Funktionen. Als Edelmetallkomponenten
kommen hauptsa¨chlich Platin und Rhodium zum Einsatz. Der bedeutendste Unterschied im Kata-
lysatoraufbau zum TWC ist das Speichermaterial, das wa¨hrend des Magerbetriebs die Stickoxide
speichert. Typischerweise werden fu¨r ottomotorische Anwendungen Alkali- bzw. Erdalkalimetalle
verwendet. Fu¨r Dieselmotoren werden daneben noch weitere Speicherkomponenten wie Ceroxid
eingesetzt, um das NOx-Speicherfenster auch auf niedrigere Temperaturen zu erweitern [46].
Zahlreiche experimentelle Untersuchungen und thermodynamische Betrachtungen haben ergeben,
dass viele Alkali-, Erdalkali- und Seltenerdmetalle in der Lage sind, mit den im Abgas vorhandenen
Stickoxiden unter Anwesenheit von Sauerstoff eine stabile Verbindung zu bilden [28, 57, 58, 59].
Die Sorption von NOx wird dabei mit steigender Basizita¨t der Speicherkomponente begu¨nstigt.
Bei der technischen Realisierung von Speicherkatalysatoren wird bevorzugt Barium als Speicher-
komponente gewa¨hlt, da bei vielen anderen Speichermaterialien die Zersetzungtemperaturen der
Nitrate zu niedrig sind, so dass keine Speicherung bei hohen Temperaturen stattfinden kann oder
die Sorptionseigenschaften deutlich schlechter ausfallen. Neben Barium ist insbesondere Kalium
von technischer Relevanz, da es sich durch ein gutes Speichervermo¨gen und eine ho¨here thermische
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Stabilita¨t seiner Nitrate auszeichnet [57]. Letzteres ist besonders bei hohen Abgastemperaturen,
wie sie im Ottomotor auftreten, von Vorteil.
Allerdings weist Kalium auch eine deutlich gro¨ßere thermische Stabilita¨t seiner Sulfate auf als
Barium. Wa¨hrend der Verbrennung unter Luftu¨berschuss entsteht Schwefeldioxid aus dem im
Kraftstoff vorhandenen Schwefel. Im Rahmen der europa¨ischen Kraftstoffrichtlinie von 1998 wurde
zwar fu¨r Benzin- und Dieselsorten ab 2005 ein maximaler Schwefelgehalt von 50 ppm (= 0,005
Gew.-%) verbindlich festgelegt. Aber erst in einer neueren Version wird die Einfu¨hrung von fast
schwefelfreiem Kraftstoff (< 10 ppm Schwefel) zum 1. Januar 2009 europaweit vorgeschrieben
[60]. Das im Motorabgas enthaltene SO2 wird am Katalysator zu SO3 oxidiert und bildet mit der
Speicherkomponente eine thermisch sehr stabile Schwefelverbindung. Die Sulfatbildung erfolgt
analog zu den Reaktionen bei der NOx-Speicherung [61]. Die Sulfate werden bei der normalen
Regeneration des Katalysators nicht zersetzt, so dass die Menge des gespeicherten Schwefeloxids
kontinuierlich ansteigt. Dadurch stehen weniger Sorptionspla¨tze fu¨r die Stickoxide zur Verfu¨gung
und der NOx-Umsatz nimmt ab. Um eine ausreichende NOx-Speicherfa¨higkeit u¨ber die gesamte
Lebensdauer zu erhalten, muss deshalb regelma¨ßig eine Desulfatisierung durchgefu¨hrt werden.
Zur Schwefelregeneration von Barium-haltigen Speicherkatalysatoren wird der Katalysator fu¨r eine
Dauer von mehr als 5 min auf u¨ber 650°C aufgeheizt und mit fettem Abgas (λ<1) beaufschlagt [6,
61]. Bei Verwendung von basischeren NOx-Speicherkomponenten, die in der Lage sind, bei ho¨heren
Temperaturen als Barium stabile Nitrate zu bilden (z. B. Kalium), sind auch ho¨here Temperaturen
zur Entschwefelung notwendig [7].
Beim Einsatz eines NOx-Speicherkatalysators im Fahrzeug sind im europa¨ischen Abgastest (NEFZ)
je nach eingesetztem Motor Katalysator-Eintrittstemperaturen von ca. 200°C (Dieselmotor im
ECE-Bereich) bis u¨ber 600°C (Ottomotor im EUDC-Bereich) zu erwarten [7]. Ideale Bedingungen
fu¨r einen hohen Umsatz fu¨r die Stickoxide bei Verwendung von Barium als Speicherkomponete
herrschen bei 300-400°C [62]. Temperaturen u¨ber 750°C fu¨hren zu einer versta¨rkten thermischen
Alterung des Katalysators. Ursache sind Sinterungeffekte des Edelmetalls und der Washcoatkom-
ponenten Al2O3 und BaCO3, die zu Reduzierung der aktiven Oberfla¨che fu¨hren.
17
3 Physikalisch-chemische Charakterisierung
der Modellkatalysatoren
3.1 Hintergrund
Im Rahmen dieser Arbeit wurden mit γ−Al2O3 beschichtete Tra¨gerkatalysatoren verwendet. Zum
einen sind Modellkatalysatoren von den Firmen Delphi Catalyst (Proben-Bezeichnung: 10318,
10319, 10320) verwendet worden. Zum anderen ist zusa¨tzlich ein seriennaher Katalysator von der
Umicore AG & Co. KG (Proben-Bez.: HPT) bezogen worden. Die industrielle Fertigung garantiert
hierbei eine sehr gute Reproduzierbarkeit bei hoher Homogenita¨t der Katalysatoren. Bei der Fer-
tigung der Modellkatalysatoren wurde auf die Zugabe sonstiger Additive verzichtet. Alle Delphi
Abgaskatalysatoren wurden vier Stunden bei 700°C und 10 % Wasserdampf vorkonditioniert, um
eine Anfangsalterung auszuschließen. Der Platinkatalysator mit der Bezeichnung HPT ist hingegen
fu¨r vier Stunden bei 850°C gealtert worden. Die verwendeten Modellkatalysatoren stellen ein Ab-
bild realer Abgaskatalysatoren dar und bieten somit einen guten Kompromiss zwischen technischer
Anwendung und wissenschaftlicher Grundlagenforschung.
Im Zuge dieser Arbeit wurden die Modellkatalysatoren hinsichtlich ihrer Beschaffenheit charakte-
risiert. Betrachtet wurden verschiedene Abgaskatalysatoren mit gleichem γ−Al2O3 beschichteten
Tra¨ger, jedoch unterschiedlicher Edelmetall- und Washcoatzusammensetzung. Ziel ist zum einen,
die no¨tigen Eingabedaten fu¨r die Modellierung zu erhalten. So spielt fu¨r die detaillierte Modellie-
rung das Verha¨ltnis von katalytischer zu geometrischer Oberfla¨che (Fcat/geo) eine wichtige Rolle.
Bei Verwendung des Washcoatmodells fu¨r die numerische Simulationen muss zudem der mittlere
Porenradius und die Porosita¨t des Washcoats angegeben werden. Zum anderen liefert die aus-
fu¨hrliche Charakterisierung wichtige Informationen u¨ber die Partikelgro¨ße und Morphologie der
einzelnen Washcoatkomponenten, die zur Modellbildung beitragen. Tab. 3.1 gibt Auskunft u¨ber
die verwendeten Modellabgaskatalysatoren mit deren Washcoatbeladung.
Untersucht wurden monolithische Katalysatoren mit einer Zelldichte von 400 cpsi (62 Zellen/cm2)
und einer Wandsta¨rke von 6,5 mil (0,165 mm).
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Tab. 3.1: Untersuchte Modellkatalysatoren und deren Washcoatzusammensetzung
Katalysator Proben-Bez. Pt-Beladung Ba-Beladung
- [g/ft3] [g/ft3]
Al2O3 10318 - -
Pt/Al2O3 10319 80 -
Pt/Al2O3 HPT 40 -
Pt/Ba/Al2O3 10320 80 600
3.2 Beschreibung der verwendeten Analysemethoden
3.2.1 Stickstoff-Physisorption
Mittels der Stickstoff-Physisorption kann sowohl die spezifische Oberfla¨che als auch die Porenra-
dienverteilung von poro¨sen Festko¨rpern ermittelt werden [40, 63, 64, 65]. Hierzu wird die Adsorp-
tionsisotherme der zu analysierenden Substanz fu¨r gasfo¨rmigen Stickstoff bei der Siedetemperatur
von N2 (Ts=-196°C) bestimmt. Dabei berechnet man die Anzahl der Gasteilchen, die zur Aus-
bildung einer vollsta¨ndigen, monomolekularen Bedeckung des Adsorbens notwendig sind. Die am
ha¨ufigsten angewandte Adsorptionsisotherme zur Bestimmung der spezifischen Oberfla¨che ist die
nach Brunauer, Emmett und Teller benannte BET-Isotherme, Gleichung 3.1.
p/p0
nads(1− p/p0) =
1
nmC
+
C−1
nmC
p/p0 (3.1)
p Gleichgewichtsdruck des Adsorptivs [bar]
p0 Sa¨ttigungsdampfdruck des Adsorptivs [bar]
nads adsorbierte, spezifische Stoffmenge [mol/g]
nm spezifische Stoffmenge in der Monoschicht [mol/g]
C BET-Konstante ∝ exp((H1−Hi)/RT ) [-]
H1 Adsorptionsenthalpie in der Monoschicht [J/mol]
Hi Adsorptionsenthalpie in der Schicht i [J/mol]
Bei Kenntnis der durch ein Adsorbatmoleku¨l (N2) eingenommenen Fla¨che kann mithilfe von Glei-
chung 3.2 die spezifische Oberfla¨che des untersuchten Feststoffs ermittelt werden.
SBET = nm ·S ·NA (3.2)
SBET spezifische Oberfla¨che nach BET [m2/g]
S Platzbedarf eines Adsorptiv-Moleku¨ls [m2]
(N2 bei -196
◦C: 16,2· 10-20 m2)
NA Avogadro-Konstante [1/mol]
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Mit Hilfe des BJH-Modells (BJH - Barret, Joyner, Halenda) kann aus der N2-Desorptionsisotherme
die Porenradienverteilung mesoporo¨ser Feststoffe (Durchmesser: 2 bis 50 nm) bestimmt werden.
Der Berechnung werden zylindrische Poren sowie Physisorption an den Porenwa¨nden bzw. Kapil-
larkondensation im Poreninneren zugrunde gelegt. Der Porenradius rp setzt sich somit aus dem
Radius der Kapillare rk und der Dicke der physisorbierten Schicht t zusammen (Gleichung 3.3).
rp = rk + t (3.3)
rk Kapillarradius [nm]
t Dicke der physisorbierten Schicht [nm]
Bei einem vorgegebenen Sorptivdruck la¨sst sich der Radius der Kapillare mittels der Kelvin-
Gleichung (Gleichung 3.4) bestimmen.
rk =
−2γVm
RTln(p/p0)
(3.4)
γ Oberfla¨chenspannung von Stickstoff am Siedepunkt [N/m]
Vm Molvolumen von flu¨ssigem Stickstoff [m3/mol]
Die Ermittlung der Dicke der physisorbierten Adsorptivschicht erfolgt u¨ber die sogenannte de Boer-
Gleichung (Gleichung 3.5), wobei sich fu¨r die Stickstoffadsorption bei 77,4 K ergibt:
t = 10
(
13,99
log(p/p0)+0,034
)0,5
(3.5)
t Schichtdicke [nm]
Die Proben werden vor der Messung bei einem Druck von 3·10-4 mbar und einer Temperatur von
400°C u¨ber einen Zeitraum von 12 Stunden ausgeheizt. Die Messungen werden an einer Sorpti-
onsapparatur der Fa. Porotec/Frankfurt (Typ Sorptomatic 1990) durchgefu¨hrt. Der auftretende
relative Fehler, der aus je drei Messungen ermittelt wird, betra¨gt fu¨r dieses Analyseverfahren 3 %.
Verursacht wird der Fehler im Wesentlichen durch die Einwaage der zu untersuchenden Substanz.
3.2.2 Transelektronenmikroskopie
Die Elektronenmikroskopie ist eine sehr vielseitige Technik, die u¨ber weite Vergro¨ßerungsbereiche
strukturelle Informationen wie Oberfla¨chentextur, Partikelgro¨ße und Partikelmorphologie liefern
kann [63, 64, 66, 65]. Die Elektronenstrahlen werden durch elektronische und magnetische Fel-
der fokussiert und die Elektronen, die von einem Wolframfaden emittiert werden (Elektronenka-
thode), werden durch Hochspannung (50 -100 kV) beschleunigt. Die Wellenla¨nge ist nach der
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De Broglie-Beziehung mit der kinetischen Energie der Elektronen verknu¨pft. Bei 90 kV Beschleu-
nigungsspannung betra¨gt sie 0,04 A˚ und liegt damit weit unter der von Ro¨ntgenstrahlen, die fu¨r
Beugungsexperimente (vgl. Abschnitt 3.2.3) benutzt werden. Die durchdringenden Elektronen pas-
sieren eine Vielzahl von Linsen (Objektiv, Zwischenbild und Projektorlinse) und geben auf dem
Fluoreszenzschirm ein vergro¨ßertes Bild der Probe wieder, das digital abfotografiert wird.
Weiterhin ist mit diesem Versuchsaufbau auch eine chemische Analyse der betrachteten Probe mit-
tels energiedispersiver Ro¨ntgenspektroskopie (EDX - Energy Dispersive X-ray Analysis) mo¨glich.
Der fokussierte Ro¨ntgenstrahl wird dabei benutzt, um den zu untersuchenden Bereich der Pro-
be zur Emission von Ro¨ntgenstrahlung anzuregen. Diese Ro¨ntgenstrahlung ist fu¨r jedes Element
charakteristisch und wird von einem seitlich angebrachten Detektor erfasst, der die Energie der ein-
treffenden Ro¨ntgenphotonen misst. Die in Abbildung 3.2 gezeigten Aufnahmen wurden mit einem
Transmissionselektronenmikroskop vom Typ Zeiss 912 Omega mit Linescan Einrichtung fu¨r EDX
Analysen des Laboratoriums fu¨r Elektronenmikroskopie der Universita¨t Karlsruhe aufgenommen.
3.2.3 Ro¨ntgendiffraktometrie
Pulverro¨ntgendiffraktometrie: Die Pulverdiffraktometrie (XRD) ist ein Verfahren zur Identi-
fikation kristalliner Phasen durch Beugung von Ro¨ntgenstrahlung an Netzebenen [63, 64, 65].
Kristalline Festko¨rper bestehen aus einer regelma¨ßigen Anordnung von Atomen, Ionen oder Mo-
leku¨len, deren Kerne in der Gro¨ßenordnung um 100 pm voneinander entfernt sind. Wegen dieser
Periodizita¨t ihrer inneren Struktur ko¨nnen Kristalle als dreidimensionales Beugungsgitter fu¨r Strah-
lung geeigneter Wellenla¨nge dienen. Dabei verhalten sich Ro¨ntgenstrahlen bei der Beugung so, als
wu¨rden sie von den mit Atomen besetzten Ebenen im Kristall reflektiert werden. Diese Reflexion
la¨sst sich aber nur beobachten, wenn Kristall und Strahlungsquelle eine spezifische Orientierung
gegenu¨ber dem Detektor besitzen, anders als bei einem Spiegel, an dem eine Reflexion unter je-
dem Einfallswinkel mo¨glich ist. Dieser Sachverhalt wird durch die nach ihrem Entdecker benannte
Braggsche Gleichung wiedergegeben, nach der eine Reflexion der Ro¨ntgenstrahlung nur dann mo¨g-
lich ist, wenn die Bedingungen fu¨r eine konstruktive Interferenz erfu¨llt sind. Die hier beschriebene
Methode der Ro¨ntgen-Streuung an Pulvern kann zur Strukturaufkla¨rung eingesetzt werden, da
das erhaltene Beugungsbild fu¨r jede Verbindung mit ihrer individuellen Kristallstruktur und ih-
ren Netzebenenabsta¨nden charakteristisch ist. Fu¨r die Pulverdiffraktometrie ko¨nnen nur kristalline
Festko¨rper verwendet werden. Amorphe Bestandteile und Verunreinigungen von weniger als 3 %
ko¨nnen nicht nachgewiesen werden.
Partikelgro¨ßenbestimmung aus Linienverbreiterung (LBA): Die Position, Intensita¨t und
Profilform der Beugungsreflexe enthalten aber auch noch weitere Informationen u¨ber die un-
tersuchte Phase. Liegt die Gro¨ße koha¨rent streuender Bereiche eines Kristallits in einer Probe
unterhalb von 100 nm, so tritt eine Verbreiterung des Beugungsreflexes auf. Durch Untersuchung
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dieser Linienverbreiterung (LBA - Line Broadening Analysis) lassen sich unter bestimmten Be-
dingungen Aussagen u¨ber die Anzahl der Netzebenen und damit u¨ber die mittlere Partikelgro¨ße
treffen. Die Reflexbreite nimmt dabei mit abnehmender Teilchengro¨ße monoton zu, so dass sich ei-
ne Teilchengro¨ßenbestimmung aus der Reflexbreite mithilfe der Scherrer-Gleichung (Gleichung 3.6)
durchfu¨hren la¨sst. Die mithilfe der Halblinienbreite berechnete mittlere Linienverbreiterung stellt
das Volumenmittel der Abmessung von Kristalliten senkrecht zur reflektierten Netzebenenschar
dar. Der Vorteil dieser Methode zur Bestimmung der mittleren Partikelgro¨ße einer Substanz be-
steht darin, dass diese weitgehend unabha¨ngig von den anderen Washcoatkomponenten ermittelt
werden kann. Die Anwesenheit von z. B. Ceroxid oder Barium hat keinen Einfluss auf Untersu-
chungen des Platinreflexes.
L=
kλ
β cosθ
(3.6)
L mittlere Kristallgro¨ße [nm]
k Scherrer-Konstante [-]
λ Wellenla¨nge der verwendeten Strahlung [nm]
β Halblinienbreite [-]
θ Beugungswinkel des Reflexmaximums [◦]
Zur Bestimmung der Linienverbreiterung werden Langzeitmessungen der intensivsten Beugungs-
reflexe von Platin aufgenommen [67]. Fu¨r die jeweilige Probe mit Platin wird der 2. Bereich
von 38 - 42° vermessen, wobei die Belichtungszeit 45 Sekunden bei einer Schrittweite von 0,02°
betra¨gt. Es wird eine Beschleunigungsspannung von 40 kV und ein Ro¨hrenstrom von 30 mA ver-
wendet. Die Auswertung erfolgt mit dem Programm EVA DIFFRACPLUS Evaluation 2003 der
Firma Bruker AXS GmbH (Karlsruhe). Die Kurven werden mit einem Polynom angena¨hert und
die Beugungswinkel bei maximaler und der Ha¨lfte der maximalen Intensita¨t bestimmt. Mithilfe der
Scherrer-Formel la¨sst sich aus der errechneten Halblinienbreite der mittlere Partikeldurchmesser
berechnen. Der ermittelte Partikeldurchmesser von Platin auf Katalysatoren mit unterschiedlicher
Washcoatformulierung ist in Tabelle 3.3 weiter aufgeschlu¨sselt.
3.2.4 Kohlenmonoxid-Chemisorption
Die chemisch aktive Oberfla¨che und die Edelmetalldispersion von Katalysatoren ko¨nnen mittels
CO-Chemisorption bestimmt werden. Die selektive Chemisorption stellt in der heterogenen Kata-
lyse ein verbreitetes Verfahren zur Charakterisierung der Edelmetallkomponenten dar [63, 64, 66].
Dabei wird die frei vorliegende Metalloberfla¨che bei Raumtemperatur selektiv mit einer Monolage
eines Sondenmoleku¨ls wie H2 oder CO belegt und anschließend durch langsames Aufheizen wieder
entfernt. Ist die Sto¨chiometrie zwischen Adsorbens und Sondenmoleku¨l bekannt, kann durch in-
tegrales Verfolgen der desorbierten Menge des Sondenmoleku¨ls die katalytisch-aktive Oberfla¨che
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des Adsorbens bestimmt werden. Bei Platin wird in diesen Untersuchungen eine lineare Bindung
des CO-Moleku¨ls an die Metalloberfla¨che angenommen, so dass ein Mol desorbiertes CO einem
Mol katalytisch-aktiver Oberfla¨chenpla¨tze entsprechen (fu¨r eine detaillierte Diskussion sei auf die
Monografie von Anderson und Fernandez Garcia [64] verwiesen).
Der Reaktor, der fu¨r die vorliegende Arbeit aufgebauten Chemisorptionsanlage, besteht aus einem
Quarzglasrohr mit einer La¨nge von 55 cm und einem Innendurchmesser von 21 mm. Die Beheizung
erfolgt durch eine Widerstandsheizung, die u¨ber einen Regler der Fa. Eurotherm gesteuert wird.
Die Gaskonzentration wird fu¨r die Chemisorptionsmessungen mittels eines Wa¨rmeleitfa¨higkeits-
detektors der Fa. Shimadzu/Duisburg ermittelt. Dabei wird die Differenz der Wa¨rmeleitfa¨higkeit
zwischen einem Referenzgasstrom (fu¨r CO-Chemisorptionsmessungen: Helium) und dem Gasstrom,
welcher das zu analysierende Gas entha¨lt, gemessen. Aus dieser Differenz kann durch vorherige
Kalibrierung die Konzentration an Kohlenmonoxid ermittelt werden.
Das experimentelle Vorgehen bei den Chemisorptionsmessungen la¨sst sich wie folgt skizzieren:
Die zu analysierende Katalysatorprobe wird bei 600°C in einer reduzierenden Gasatmospha¨re aus
5 Vol.-% H2 in Helium fu¨r mindestens 120 min ausgeheizt. Anschließend wird der Wabenko¨rper
auf 30°C im Heliumstrom abgeku¨hlt. Die Beaufschlagung des Katalysators bis zur Sa¨ttigung mit
Kohlenmonoxid erfolgt bei Raumtemperatur mit einem Gemisch aus 5 Vol.-% CO in Helium. Bei
der anschließenden temperaturprogrammierten Desorption (TPD) von CO wird der Reaktor mit
einer Temperaturrampe von 28°C/min auf 600°C aufgeheizt und das Desorptionsspektrum auf-
genommen. Durch Integration der bei der TPD erhaltenen Konzentrationsverla¨ufe lassen sich die
sorbierten Stoffmengen an CO bestimmen. Unter Beru¨cksichtigung der auf die Wabenko¨rper auf-
gebrachten Edelmetallmenge la¨sst sich die Dispersion des Edelmetalls berechnen.
Fcat/geo =
Aactivecat
Ageo
= D · mcat
M˜cat ·Γcat ·Ageo
(3.7)
Fcat/geo Verha¨ltnis von katalytischer zu geometrischer Oberfla¨che [-]
Aactivecat aktive katalytische Oberfla¨che [m
2]
Ageo geometrische Oberfla¨che [m2]
D Dispersion [-]
mcat Masse der auf den Katalysator aufgebrachten Aktivkomponente [kg]
M˜cat Molmasse der auf den Katalysator aufgebrachten Aktivkomponente [kg/mol]
Γcat Oberfla¨chenplatzdichte [mol/m2]
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Das Versta¨ndnis der Eigenschaften des katalytischen Systems und die Entwicklung detaillierter Re-
aktionsmechanismen setzen die physikalisch-chemische Charakterisierung des Katalysators voraus.
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Es waren hierzu die katalytisch-aktiven Oberfla¨chen durch CO-Chemisorption und die physikali-
schen Eigenschaften des Washcoats (BET-Messungen) sowie die Verteilung der einzelnen aktiven
Komponenten (Pt und Ba) mittels TEM und XRD zu bestimmen.
3.3.1 Spezifische Katalysatoroberfla¨che und Porenradienverteilung
Wichtige Kenngro¨ßen der Katalysatoren sind die spezifische Oberfla¨che und die Porenradienver-
teilung. Die BET-Oberfla¨che des Katalysators resultiert vor allem aus der Oberfla¨che des Po-
rensystems des verwendeten Substrats. Die in Tab. 3.2 aufgelisteten Ergebnisse der Stickstoff-
Physisorption zeigen, dass die Oberfla¨che der Aktivkomponete nur zu einem geringen Anteil zur
Gesamtoberfla¨che beitra¨gt. Zudem la¨sst sich erkennen, dass die BET-Oberfla¨che des reinen Edel-
metallkatalysators Pt/Al2O3 durch Zusatz von weiteren Washcoatkomponenten wie Barium redu-
ziert wird. Die großen Cluster aus Barium in den Poren des Washcoats ko¨nnen diese verstopfen.
Dieses Verhalten wird ebenfalls von Lietti et al. [12] berichtet, wobei die Autoren jedoch selbstpra¨-
parierte Pulverkatalysatoren untersucht haben. Der mittlere Porenradius hingegen wird nur wenig
von der Washcoatzusammensetzung beeinflusst.
Zur Berechnung der Porenradienverteilung werden die bei der N2-Physisorption ermittelten Da-
ten nach dem BHJ-Modell ausgewertet. In Abb. 3.1 ist die Porenradienverteilung fu¨r einen nur
mit Al2O3 beschichteten Modellkatalysator, fu¨r Pt/Al2O3 und das NSC-System (Pt/Ba/Al2O3)
grafisch dargestellt. Hieraus la¨sst sich erkennen, dass der Aluminiumwashcoat und der Platin-
katalysator einen mittleren Porenradius von 8 nm bzw. 6 nm aufweisen. Der Speicherkatalysator
hingegen zeigt eine Porenradienverteilung mit einem Maximum bei 6 nm und einer kleinen Schul-
ter bei 10 nm. Wie in Abschnitt 3.2.1 erla¨utert, kann mit der BET-Methode nur die Gro¨ße von
Mesoporen bestimmt werden. Mit γ−Al2O3 beschichtete Katalysatoren weisen jedoch ha¨ufig eine
bimodale Porenradienverteilung mit Peaks bei ca. 10 nm und 5-10 µm auf [68, 69]. Auf die Meso-
poren (< 50 nm) entfallen ungefa¨hr 70 % des Gesamtporenvolumens. Die Makroporen mit einem
Durchmesser im µm-Bereich tragen aber nur zu einem sehr geringen Teil zur Limitierung durch
Porendiffusion bei und ko¨nnen deshalb fu¨r die Modellierung vernachla¨ssigt werden.
Tab. 3.2: Untersuchte Modellkatalysatoren und die mittels N2-Physisorption bestimmten Kenn-
gro¨ßen (Annahme: nur Mesoporen)
Katalysator Proben-Bez. SBET Mittl. Porenradius
- [m2/g] [nm]
Al2O3 10318 34,61 8,2
Pt/Al2O3 10319 49,42 6,4
Pt/Ba/Al2O3 10320 45,80 6,1
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3.3.2 Transelektronenmikroskopie
Mithilfe der Aufnahmen des Transmissionselektronenmikroskops kann die ra¨umliche Verteilung,
Morphologie und Partikelgro¨ße der aufgebrachten Komponenten Platin und Barium untersucht
werden. Die TEM-Aufnahmen der Platin- und Bariumpartikel auf den γ−Al2O3 Tra¨gerkataly-
satoren sind in Abb. 3.2 dargestellt. Die Aufnahmen sind charakteristisch und unabha¨ngig von
der unterschiedlichen Zusammensetzung der Modellkatalysatoren. Fu¨r Platin sind anna¨hernd die
gleiche Partikelverteilung und Morphologie auf den verschiedenen Modellkatalysatoren beobach-
tet worden. Bild (a) zeigt eine Aufnahme des poro¨sen γ−Al2O3-Washcoats mit der deutlich zu
erkennenden Kanalstruktur. Die aus den TEM-Aufnahmen abgeleitete Porenradienverteilung von
8-10 nm stimmt sehr gut mit den Ergebnissen der Physisorptionsmessung u¨berein. Die in Bild (b)
gezeigten Platinpartikel weisen einem Durchmesser von ca. 25 nm auf und liegen unregelma¨ßig,
meist in Anha¨ufungen, auf der gesamten Washcoatoberfla¨che verteilt vor. Die Absta¨nde zwischen
den einzelnen Platinpartikeln schwanken stark von wenigen bis mehrere hundert nm. Die Barium-
partikel hingegen sind mit einen Durchmesser von ca. 100 nm wesentlich gro¨ßer und zeigen eine
unregelma¨ßige Partikelform. Aufgrund der gefundenen Gro¨ßenverteilung der Bariumcluster ist die
bei den Simulationen gewa¨hlte Modellvorstellung des Shrinking-Core, d. h. einer diffusionslimitier-
ten Speicherung der Stickoxide an Barium, gerechtfertigt.
Bei den mit der Transelektronenmikroskopie untersuchten Modellkatalysatoren liegen Platin und
Barium als ra¨umlich voneinander getrennte Phasen vor. In der Na¨he der Bariumpartikel konnten
bei den Untersuchungen mittels TEM keine Platinpartikel nachgewiesen werden, was mithilfe
der energiedispersiven Ro¨ntgenspektroskopie (EDX) besta¨tigt wurde. Spill-over Reaktionen, d. h.
Wandern von adsorbierten Spezies wie z. B. NO vom Platin zum Barium u¨ber den Support, ko¨nnen
aufgrund der großen ra¨umlichen Entfernung von Pt und Ba vernachla¨ssigt werden. Dieses Ergebnis
der Charakterisierung ist umso interessanter, als in der Literatur vielfach davon ausgegangen wird,
dass Spill-over-Reaktionen bei der Speicherung und Regeneration von Barium einen großen Einfluss
haben [19]. Allerdings beruhen die Ergebnisse von Castoldi et al. [19] auf Untersuchungen an
selbsthergestellten Pulvern, die physikalisch miteinander vermengt worden sind, so dass deren
Ergebnisse nicht ohne weiteres auf keramische Wabenkatalysatoren u¨bertragen werden ko¨nnen.
3.3.3 Ro¨ntgendiffraktometrie
Die Untersuchung der vorgealterten Modellkatalysatoren (4 h bei 700°C in Luft und 10 Vol.-% Was-
serdampf) mittels Ro¨ntgendiffraktometrie (XRD) hat gezeigt, dass Barium in kristalliner Form als
Carbonat (BaCO3) vorliegt. In der Literatur hingegen, vor allem bei theoretischen Untersuchun-
gen, wird ha¨ufig von Bariumoxid (BaO) ausgegangen [12, 38, 39, 70]. Die Unterschiede zwischen
den hier gefundenen Ergebnissen und den Literaturdaten lassen sich darauf zuru¨ckfu¨hren, dass
meist Katalysatoren unter praxisfernen Bedingungen, d. h. ohne Anwesenheit von CO2 und H2O
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Tab. 3.3: Mit verschiedenen Methoden bestimmte mittlere Platinpartikelgro¨ße auf den untersuch-
ten Modellkatalysatoren
Katalysator Proben-Bez. Partikelgro¨ße [nm]
- XRD CO-Chemisorption TEM
Pt/Al2O3 10319 33 10 25
Pt/Ba/Al2O3 10320 17 - 25
untersucht werden. Es hat sich jedoch gezeigt, dass schon bei Raumtemperatur die Anwesenheit
von Kohlendioxid und Wasser eine Phasenumwandlung vom Oxid zum Carbonat zur Folge hat,
auch wenn sie bei dieser Temperatur nur sehr langsam abla¨uft [13]. Die Identifizierung und Mor-
phologie der Speicherstellen der Stickoxide an Barium bildet die Grundlage fu¨r die Modellierung
der NOx-Speicherung.
3.3.4 Edelmetalldispersion und Partikelgro¨ßenbestimmung
Die Partikelgro¨ße von Platin auf den einzelnen Modellkatalysatoren ist mithilfe von CO-
Chemisorption, XRD und TEM bestimmt worden. Die Bestimmung der mittleren Partikelgro¨ße
erfolgte jeweils unter der Annahme spha¨rischer Partikel. Die Gro¨ße der Partikel kann zum einen
aus der experimentell bestimmten Dispersion abgeleitet werden. Die Dispersionsmessung mittels
Chemisorption kann allerdings grundsa¨tzlich nur angewendet werden, wenn neben dem Edelmetall
keine weiteren Washcoatkomponenten wie Barium oder Cer anwesend sind. Die Sondenmoleku¨le
CO oder auch H2 adsorbieren in diesen Fa¨llen nicht mehr selektiv auf Platin sondern auch in ei-
nem nicht mehr vernachla¨ssigbaren Ausmaß auf den Speicherkomponenten. Die Bestimmung der
Partikelgro¨ße durch Auswertung der TEM-Aufnahmen auf der anderen Seite ist fu¨r alle Arten von
Katalysatoren geeignet. Hier sind die limitierenden Faktoren allerdings die aufwendige Pra¨paration
der Proben und die begrenzte Anzahl an auswertbaren Partikeln. Des Weiteren kann bei Untersu-
chungen mittels XRD durch Analyse eines fu¨r die Komponente charakteristischen Beugungsreflexes
auf die mittlere Partikelgro¨ße geschlossen werden. Diese auch LBA (s. a. Abschnitt 3.2.3) genann-
te Methode bietet den Vorteil, dass nahezu alle Katalysatoren ohne aufwendige Vorbehandlung
untersucht werden ko¨nnen. In Tab. 3.3 sind die mit verschiedenen Methoden ermittelten Partikel-
gro¨ßen fu¨r Platin auf ausgesuchten Katalysatoren aufgelistet. Zu erkennen ist, dass trotz kleiner
Unterschiede bei den mit den unterschiedlichen Methoden bestimmten Partikeldurchmessern die
Gro¨ßenordnungen jeweils gleich sind. Die Werte schwanken um den aus den TEM-Untersuchungen
berechneten Durchmesser von 25 nm, wobei die LBA-Methode die gro¨ßten Abweichungen zwischen
den untersuchten Modellkatalysatoren zeigt.
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(a) γ−Al2O3-Washcoat (10318)
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(b) Pt/Al2O3 (10319)
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(c) Pt/Ba/Al2O3 (10320)
Abb. 3.1: Mittels N2-Physisorption ermittelte Porenradienverteilung (dV/dr) und integriertes Po-
renvolumen (VPore), beginnend bei großen Poren
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(a) γ−Al2O3-Washcoat (b) Platin Partikel
(c) Barium Cluster
Abb. 3.2: TEM-Aufnahmen von den Washcoatkomponenten der Modellkatalysatoren; Katalysato-
ren konditioniert bei 700°C fu¨r 4 h mit 10 Vol.-% H2O
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Abb. 3.3: Ro¨ntgendiffraktogramm des Washcoats des Modellkatalysators Pt/Al2O3 (10319) in
Abha¨ngigkeit vom Beugungswinkel
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Abb. 3.4: Ro¨ntgendiffraktogramm des Washcoats des Modellkatalysators Pt/Ba/Al2O3 (10320)
in Abha¨ngigkeit vom Beugungswinkel
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4 Experimentelle Untersuchungen zur
katalytischen Aktivita¨t
Die Modellbildung und Evaluierung des Modells zur Beschreibung des NOx-Speicherkatalysators,
bestehend aus einem auf Elementarvorga¨ngen an Platin basierenden Mechanismus und einem
Shrinking-Core-Modell fu¨r die NOx-Speicherung/Regeneration an Barium, erfolgten anhand von
experimentell ermittelten Daten. Hierzu sind zum einen Untersuchungen mit Platin/Al2O3 (10319)
und mit Platin/Barium/Al2O3 (10320) beschichtete Katalysatoren im Flachbettreaktor durchge-
fu¨hrt worden. Stationa¨re Experimente unter mageren bzw. fetten Bedingungen sowie zyklische
Mager-/Fett-Wechsel des Platinmodellkatalysators dienen als Grundlage zur Beschreibung der an
der Edelmetallkomponente ablaufenden Oxidations- und Reduktionsreaktionen. Zur Parametrie-
rung der kinetischen Daten des NOx-Speichermodells werden NOx-Langzeitspeichermessungen an
der Barium-haltigen Probe herangezogen. Die Evaluierung der Reaktionsgeschwindigkeiten der Re-
generationsreaktionen des Bariums erfolgt mithilfe von Mager-/Fett-Wechseln bzw. Experimenten
unter stationa¨rer Gaszusammensetzung.
Des Weiteren sind mit einem Platinkatalysator (HPT) Experimente am Motorpru¨fstand durchge-
fu¨hrt worden. Anhand der Untersuchungen unter stark instationa¨ren Bedingungen (Eingangsvolu-
menstrom, -konzentration und Temperatur) kann gepru¨ft werden, inwiefern der in dieser Arbeit
aufgestellte Mechanismus in der Lage ist, zuverla¨ssige Aussagen u¨ber das Verhalten des Katalysa-
tors unter anderen Testbedingungen zu machen.
4.1 Untersuchungen zur Kinetik im Flachbettreaktor
Die Untersuchungen zur Kinetik fanden im Rahmen einer Forschungskooperation am Institut fu¨r
Chemische Verfahrenstechnik der Universita¨t Stuttgart (ICVT) in einem isothermen Flachbettre-
aktor mit seitlichen Zapfstellen statt [62].
4.1.1 Flachbettreaktor
Der Flachbettreaktor besteht aus zwei beheizten Metallhalbschalen, zwischen denen mehrere
Scheibchen eines Katalysators eingebracht und mit einem gut wa¨rmeleitenden Material (Gra-
phit) gegenu¨ber dem Metall abgedichtet werden. Die einzelnen Scheibchen weisen eine La¨nge von
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40 mm, eine Breite von ca. 30 mm sowie die Ho¨he einer Kanalreihe eines Katalysatormonolithen
auf. Ein inertes Scheibchen am Zulauf dient zur Stro¨mungsausbildung und als Aufheizstrecke.
Daran anschließend folgen fu¨nf katalytisch aktive Scheibchen, womit sich eine untersuchte Ka-
talysatorla¨nge von 20 cm ergibt. Durch die Verwendung von realen Monolithscheiben herrschen
realistische Stro¨mungsbedingungen, so dass a¨ußere und innere Transportvorga¨nge zwischen Gas
und Wand sowie im Washcoat dem realen Anwendungsfall entsprechen. Durch die hohe Kontakt-
fla¨che zwischen Scheibchen und Reaktor liegen außerdem ein guter Wa¨rmeu¨bergang und damit
isotherme Bedingungen vor. Die maximal beobachtete Temperaturerho¨hung aufgrund von stark
exothermen Reaktionen lag unter 10 K.
Einen weiteren Vorteil des Reaktors stellen die seitlichen Gasabzu¨ge dar, die eine Analyse der
Gaszusammensetzung an mehreren Orten entlang des Reaktors und somit die Bestimmung von
Konzentrationsprofilen entlang des Katalysators ermo¨glichen. Dadurch ko¨nnen Messdaten gene-
riert werden, anhand derer die Kinetik der Reaktionen mittels simulierter Konzentrationsprofile
validiert werden kann.
Die experimentelle Untersuchung erfolgte nicht mit motorischem, sondern mit synthetischem Ab-
gas. Das Abgas wird durch Mischung einzelner Gasstro¨me der gewu¨nschten Bestandteile in der
geforderten Zusammensetzung erzeugt. Dies bietet den Vorteil, dass bestimmte Abgaszusammen-
setzungen unabha¨ngig vom Betriebszustand eines Motors und den damit verbundenen Schwankun-
gen eingestellt werden ko¨nnen, wobei es mo¨glich ist, einzelne Eingangsgro¨ßen (Gasbestandteile,
Volumenstrom) gezielt zu vera¨ndern. Um eine realita¨tsnahe Abgaszusammensetzung zu erzeugen,
werden zahlreiche Einzelgasstro¨me aus Gasflaschen entnommen und u¨ber Massendurchflussregler
in der no¨tigen Menge dosiert. Das so erzeugte Abgas besteht aus O2, CO, CO2, C3H6 (stellvertre-
tend fu¨r unverbrannte Kohlenwasserstoffe), H2, H2O, NO, NO2 sowie N2 als Restgas. Vor Eintritt
in den Reaktor erfolgt die Zugabe der dem Wassergehalt entsprechenden Menge an Wasserdampf.
Die Analyse der Austrittsgase erfolgt durch ein online angeschlossenes Massenspektrometer. Dabei
handelt es sich um ein Gera¨t der Firma MS4, welches zwei unterschiedlich ionisierende Massen-
spektrometer kombiniert (Airsense Compact der Firma V&F sowie QMS 200 der Firma Pfeiffer).
Es entha¨lt zwei Ionisatoren, wodurch parallel eine sanfte (CI, chemische-) als auch harte (EI,
Elektronenstoß-) Ionisation realisierbar ist. Damit ist eine sehr rasche, gleichzeitige Messung zahl-
reicher Gaskomponenten mo¨glich, womit die schnellen, instationa¨ren Prozesse der Regeneration
zeitlich hoch aufgelo¨st erfasst werden ko¨nnen.
4.1.2 Versuchsbedingungen
Die experimentellen Untersuchungen an den Modellkatalysatoren lassen sich prinzipiell in dy-
namische und stationa¨re Versuche gliedern. In den Versuchen unter dynamischen Bedingungen
werden die Katalysatoren abwechselnd mit einer mageren und fetten Abgaszusammensetzung be-
aufschlagt. Unter stationa¨ren Bedingungen herrschen konstant magere bzw. fette Bedingungen.
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Abb. 4.1: Aufbau des isothermen Flachbettreaktors [62]
Zusa¨tzlich werden unter den stationa¨ren Reaktionsbedingungen die Konzentrationen einzelner Gas-
bestandteile variiert, um Hemmeffekte zu identifizieren.
Basis der Untersuchungen bilden eine magere und fette Gaszusammensetzung (Tab. 4.1) bei einer
Raumgeschwindigkeit1 von RG = 40000 h-1, das repra¨sentativ fu¨r ein Dieselabgas entsprechend
magerer bzw. fetter Betriebsbedingungen ist. Dabei wurde auf eine komplexe, realita¨tsnahe Zusam-
mensetzung geachtet, die auch geringe Mengen an CO und C3H6, stellvertretend fu¨r unverbrannte
Kohlenwasserstoffe, in der mageren Phase beru¨cksichtigt, als auch restlichen Sauerstoff wa¨hrend
der fetten Phase.
Zyklische Mager-/Fett-Wechselversuche: Diese Versuche haben die Untersuchung des Ka-
talysatorverhaltens im zyklischen Mager-/Fett-Betrieb zum Ziel, wobei der Katalysator zu Beginn
stets vollsta¨ndig regeneriert vorliegt. Die Versuche werden mit unterschiedlichen Mager-/Fett-
Zykluszeiten durchgefu¨hrt. Die kleinen Zykluszeiten (60s/5s) stellen praxisnahe Phasenla¨ngen dar.
Die kurzen Regenerationsphasen haben dabei zur Folge, dass der NOx-Speicher meist unvollsta¨ndig
regeneriert wird. Die Untersuchung mit langen Zykluszeiten (300s/15s) wird durchgefu¨hrt, damit
auftretende Effekte, insbesondere in der Profildarstellung, deutlicher hervortreten. Die jeweilige
1Raumgeschwindigkeit (engl. Space Velocity) RG= VolumenstromKatalysatorvolumen . In dieser Arbeit ist der Volumenstrom
immer auf Normalbedingungen (SATP) bei T=25°C und p=1 bar bezogen.
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Tab. 4.1: Gaszusammensetzung der Mager- und Fettphase; Balance: N2
Mager-/Fett- NO NO2 C3H6 CO CO2 H2 H2O O2 λBra λOxb
Wechsel [ppm] [ppm] [ppm] [%] [%] [%] [%] [%] - -
Mager 200 40 60 0,04 7 0 10 12 2,13 256
Fett 200 40 60 2,1 7 0,7 10 0,9 0,96 0,65
aλ -Wert nach Brettschneider [71]
bReziproker Wert des Redox-Verha¨ltnisses nach Koltsakis et al. [73]
magere und fette Gaszusammensetzung ist in Tab. 4.1 dargestellt.
Zusa¨tzlich zu den Konzentrationen der Komponenten im synthetischen Abgas sind die berechneten
Werte fu¨r das Luftzahlverha¨ltnis (λBr und λOx) angegeben. Mithilfe der Brettschneider-Formel [71]
kann anhand der Abgaszusammensetzung auf das Luft zu Kraftstoff-Verha¨ltnis vor der Verbren-
nung geschlossen werden. Bei der Berechnung und Interpretation der Werte ist jedoch zu beachten,
dass sich der λ -Wert auf die Verbrennung von Kraftstoff bezieht und streng genommen nur fu¨r
eine konsistente Gaszusammensetzung angewendet werden darf (fu¨r eine detaillierte Diskussion
s. a. Dissertation von Brinkmeier [72]). Dies ist jedoch bei synthetischen Abgaszusammensetzun-
gen aus versuchstechnischen Gru¨nden nicht immer der Fall. Daher kann stattdessen ein λ -Wert in
Form eines inversen Redox-Verha¨ltnisses angegeben werden [73]. Mit dieser Definition repra¨sentiert
λOx=1 eine sto¨chiometrische, λOx>1 eine magere und λOx<1 eine fette Abgaszusammensetzung.
Stationa¨re Versuche: Wa¨hrend der stationa¨ren Versuche herrschen konstant magere bzw. fette
Gasphasenbedingungen. Entha¨lt der Washcoat der zu untersuchenden Katalysatorprobe das NOx-
Speichermaterial Barium, ist dieses vor Beginn der Experimente vollsta¨ndig beladen worden, so dass
keine weiteren Speicher- bzw. Regenerationsreaktionen ablaufen. Es werden bei diesen Versuchen
demnach nur die an der katalytisch aktiven Oberfla¨che ablaufenden Reaktionen beobachtet, ohne
U¨berlagerung von Speicher-/Regenerationsreaktionen.
Um den Einfluss auf die Kinetik der ablaufenden Reaktionen, insbesondere der NO-Oxidation, zu
erfassen, werden die Anteile einzelner Gasbestandteile im Abgas systematisch variiert. Wa¨hrend
der Magerphase erfolgt die Auslenkung der Komponenten CO und C3H6, u¨berlagert von jeweils 3
verschiedenen NO-Anteilen (100, 200 und 500 ppm NO). Die Variationen sind in Tab. 4.2 darge-
stellt.
Unter fetten Bedingungen wird der H2-Gehalt im Gas variiert. Zugleich wird wie in der Magerphase
auch, der NO-Anteil im Bereich von 100-500 ppm betrachtet.
Zu den stationa¨ren Versuchen geho¨ren auch die NOx-Langzeitspeichermessungen, die nur fu¨r den
Pt/Ba/Al2O3-Katalysator durchgefu¨hrt worden sind. In diesen Untersuchungen wird der Katalysa-
tor mit der in Tab. 4.1 aufgefu¨hrten Gaszusammensetzung fu¨r die Magerphase fu¨r 4000 Sekunden
beaufschlagt.
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Tab. 4.2: Gaszusammensetzung der stationa¨ren Magerphase; Balance: N2
Mager NO NO2 C3H6 CO CO2 H2 H2O O2
stationa¨r [ppm] [ppm] [ppm] [%] [%] [%] [%] [%]
0
C3H6/NO-Var. 100 - 500 0 60 0,04 7 0 10 12
90
0,00
CO/NO-Var. 100 - 500 0 60 0,04 7 0 10 12
0,08
Tab. 4.3: Gaszusammensetzung der stationa¨ren Fettphase; Balance: N2
Fett NO NO2 C3H6 CO CO2 H2 H2O O2
stationa¨r [ppm] [ppm] [ppm] [%] [%] [%] [%] [%]
0
H2/NO-Var. 100 - 500 0 60 2,1 7 0,7 10 0,9
1,0
4.2 Untersuchungen am Motorpru¨fstand
Die in diesem Abschnitt beschriebenen experimentellen Untersuchungen sind an einem dynami-
schen Motorpru¨fstand durchgefu¨hrt worden. Gegenstand der Messungen war zum einen ein un-
beschichteter Cordierit Wabenko¨rper und zum anderen ein mit Platin beschichteter Katalysator
(HPT).
Der Versuchsaufbau inklusive der Messstellen zur Temperaturmessung ist in Abb. 4.2 schematisch
dargestellt. Die Temperatur des Gasstroms wird mit schnell ansprechenden Messfu¨hlern direkt am
Eingang und Ausgang des Katalysators aufgezeichnet. Der Sauerstoffgehalt kann mithilfe einer
Lambda-Sonde, die im Vorrohr installiert ist, gemessen werden. Die Ermittlung der Abgaszu-
sammensetzung erfolgt durch ein Analysesystem der Firma Horiba. Das zu analysierende Abgas
wird durch seitliche Zapfstellen jeweils vor und nach dem Katalysator dem Gasstrom entnommen.
Registriert werden die Konzentrationsa¨nderungen von CO, NOx, CO2, O2 und der Gesamtkohlen-
stoffgehalt (THC - Total Hydrocarbon).
Als Versuchsmotor kommt ein Reihen-Vierzylinder Ottomotor von Mercedes-Benz (M271 E18
ML) mit 1,8 l Hubraum zum Einsatz. Vermessen wurden Katalysatoren mit einem Durchmesser
von 11,2 cm, einer La¨nge von 4 cm und einer Zelldichte von 400 cpsi. Die Katalysatoren sind von
einer Lagermatte mit einer Dicke von 4,2 mm und einem Stahlgeha¨use ummantelt (Canning). Fu¨r
die Schale wurde ein Edelstahl mit der Bezeichnung 1.4541 und einer Wandsta¨rke von 1,5 mm
verwendet.
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Bei den Experimenten mit dem Platinkatalysator ist zusa¨tzlich ein kleiner unbeschichteter Wa-
berko¨rper im Vorrohr installiert worden. Die zusa¨tzlich in den Abgasstrang eingebrachte thermi-
sche Masse sorgt dafu¨r, dass sich der nachgeschaltete Katalysator langsamer aufheizt. Durch die
verminderte Temperaturrampe kann der Zu¨ndzeitpunkt der am Platin beschichteten Katalysator
ablaufenden exothermen Reaktionen genau verfolgt werden (vgl. Abb. 6.12 und 6.13).
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Abb. 4.2: Schematische Darstellung des Motorpru¨fstands
NEFZ - Neuer Europa¨ischer Fahrzyklus: Als Versuchsprogramm ist der Neue Europa¨ische
Fahrzyklus verwendet worden. In der Europa¨ischen Union wird der NEFZ zur Ermittlung des
Kraftstoffverbrauchs und der Abgasemissionen herangezogen [6]. Das dabei gefahrene Geschwin-
digkeitsprofil ist in Abb. 4.3 dargestellt. Der Fahrzyklus ist insgesamt 11 km lang bzw. dauert
1180 Sekunden. Die mittlere Geschwindigkeit betra¨gt 33,6 km/h. Der NEFZ besteht aus einem
780 Sekunden dauernden City-Zyklus (ECE - sta¨dtische Bedingungen) und einem 400 Sekun-
den dauernden U¨berland-Zyklus (EUDC - außersta¨dtische Bedingungen), bei dem eine maximale
Geschwindigkeit von 120 km/h erreicht wird.
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Abb. 4.3: Geschwindigkeitsprofil des Neuen Europa¨ischen Fahrzyklus [9]
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Versuchsergebnisse: Die Abbildungen 4.4 und 4.5 zeigen die gemessenen Werte fu¨r den Luft-
massenstrom, den λ -Wert und die Konzentrationen von THC, CO und NOx wa¨hrend des Neuen
Europa¨ischen Fahrzyklus vor Eingang in den Katalysator. Da es sich bei dem eingesetzten Ver-
brennungsmotor um einen Ottomotor handelt, schwankt das gemessene Luftverha¨ltnis um den sto¨-
chiometrischen Wert von λ=1. Der Luftmassenstrom betra¨gt in den Leerlaufphasen 20 kg/h und
steigt in Abha¨ngigkeit der Motorlast stark an. Insbesondere im EUDC-Bereich, in dem eine Spit-
zengeschwindigkeit von 120 km/h erreicht wird, kann der Gesamtmassenstrom (Luft + Kraftstoff)
bis zu 140 kg/h betragen. Der Gesamtkohlenstoffgehalt (THC) schwankt um einen Mittelwert von
ca. 7000 ppmC, erreicht aber maximale Werte von 45000 ppmC bei 800 s wa¨hrend des Fahrzyklus.
Dieser Punkt stellt den Beginn des außersta¨dtischen Bereichs mit einer Beschleunigungsphase auf
70 km/h dar. Ebenso zeigt der Verlauf der CO-Konzentration die gleichen Charakteristika wie
die THC-Konzentration. Dem Mittelwert von 0,5 Vol.-% stehen kurzeitige Spitzenkonzentrationen
von 3 Vol.-% gegenu¨ber. Deutlich ausgepra¨gter sind die Schwankungen der NOx-Konzentration
wa¨hrend des NEFZ. Die Emissionen der Stickoxide sind stark abha¨ngig von der Luftzahl und
der Verbrennungstemperatur. So la¨sst sich ein deutlicher Zusammenhang zwischen den erho¨hten
NOx-Konzentrationen und dem Geschwindigkeitsprofil des NEFZ erkennen. In den Beschleuni-
gungsphasen steigt die Menge an emittierten Stickoxiden signifikant an und liegt im EUDC-Zyklus
deutlich u¨ber dem Mittelwert.
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Abb. 4.4: Gemessener Lambda-Wert und Luftmassenstrom wa¨hrend des Motorpru¨fzyklus (NEFZ)
vor dem Katalysator
Fu¨r die Auswertung der Messergebnisse wurde der gemessene angesaugte Luftmassenstrom (m˙ in
Abb. 4.2) um den Anteil des verbrannten Kraftstoffs korrigiert (m˙AG = m˙Luft + m˙Krafstoff . Dadurch
ergibt sich im Schnitt ein 7 % ho¨herer Gesamtmassendurchfluss im Vergleich zu dem in Abb. 4.4
dargestellten Luftmassenstrom. Der Wassergehalt des Abgases wird in der Regel nicht mitgemessen
sondern bestimmt sich aus dem H/C-Verha¨ltnis des Kraftstoffs. Danach betra¨gt der H2O-Gehalt
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im Abgas das 0,863-fache des CO2-Massenanteils, der mithilfe der verwendeten Analysentechnik
bestimmt wird. Der Wasserstoffanteil wird ebenfalls nicht experimentell erfasst. Daher wird ange-
nommen, dass sich ein CO zu H2 Verha¨ltnis von 3:1 aufgrund der bei der Verbrennung ablaufenden
Wasser-Gas-Shift-Reaktion (Gl. 6.1) einstellt. Der THC-Gehalt wird durch die verwendete Analy-
sentechnik nicht weiter aufgeschlu¨sselt, so dass lediglich ein Wert fu¨r Methan und nicht-Methan
Kohlenwasserstoffe angeben wird (s. a. Abschnitt 6.4). Der Sauerstoffgehalt wird zwar durch das
angeschlossene Analysensystem vor und hinter dem Katalysator gemessen, allerdings wird in die-
ser Arbeit die Sauerstoffkonzentration, die sich aus der Messung mit der Lambda-Sonde ergibt,
verwendet, da sich diese als zuverla¨ssiger herausgestellt hat. Die verbleibenden Anteile im Abgas
werden dem Inertgas N2 zugerechnet.
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Abb. 4.5: Gemessene Konzentrationen wa¨hrend des Motorpru¨fzyklus (NEFZ) vor dem Katalysator
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5.1 Grundlagen der Modellierung
Gegenstand der Modellierung in dieser Arbeit ist ein Wabenkatalysator. Hierbei dient ein einzelner
Kanal als Modell zur Beschreibung der Prozesse im Monolithen. Fu¨r die Beschreibung der Vorga¨nge
in einem Monolithkatalysator sind verschiedene Ebenen physikalischer und chemischer Prozesse
relevant. Abbildung 5.1 gibt einen schematischen U¨berblick u¨ber die im katalytischen Einzelkanal
ablaufenden Prozesse. Im Einzelnen handelt es sich um:
 Transport von Impuls, Energie und chemischen Spezies in der Gasphase durch Konvektion
in Stro¨mungsrichtung
 Transportvorga¨nge durch Diffusion
 Diffusion der chemischen Spezies innerhalb einer poro¨sen Washcoatschicht
 Adsorption gasfo¨rmiger Spezies auf katalytisch-aktiven Zentren
 Reaktion adsorbierter Spezies entweder untereinander oder mit Spezies der Gasphase
 Speicherung chemischer Spezies (z. B. NO, NO2 oder O2) an Speicherkomponenten
 Regeneration der Speicherstellen
 Transport der Produkte durch Diffusion und Konvektion in die Gasphase
 Thermische Strahlung (in dieser Arbeit vernachla¨ssigt)
Die Modellierung des Katalysators unterteilt sich einerseits in die detaillierte Beschreibung der
Stro¨mung durch die Wabenkana¨le und die Modellierung der chemischen Reaktionen anderseits.
Gasphasenreaktionen sind bei den in dieser Arbeit untersuchten Temperaturen und Dru¨cken nicht
relevant.
Die in diesem Kapitel dargestellten Grundlagen der Modellierung basieren auf den umfangreichen
Vorarbeiten von Deutschmann, Chatterjee und Tischer [74, 75, 76].
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Abb. 5.1: Physikalische und chemische Prozesse in einem katalytischen Kanal
5.2 Modellierung der Reaktionskinetik
5.2.1 Reaktionen an katalytischen Festko¨rper-Oberfla¨chen
Bei der heterogenen Katalyse liegen Reaktanden und Produkte in einem anderen Aggregatzustand
vor als dem, in dem der Katalysator vorliegt. Im Fall der Gas/Feststoff-Katalyse reagieren Moleku¨le
aus der Gasphase an der Oberfla¨che eines aktiven Festko¨rpers. Die Reaktionen auf katalytischen
Oberfla¨chen lassen sich in drei Typen einteilen: Adsorption, Desorption und Reaktionen mit oder
zwischen Adsorbaten [40].
Adsorption: Bei der Adsorption chemischer Spezies auf Oberfla¨chen unterscheidet man zwischen
Physisorption und Chemisorption [40].
Beide Prozesse unterscheiden sich durch die Art der Wechselwirkung mit der Oberfla¨che. Bei der
Physisorption bleibt das adsorbierte Moleku¨l als solches erhalten; die Adsorption kommt lediglich
durch die schwachen aber weitreichenden Van-der-Waals-Kra¨fte zustande. Dementsprechend sind
die Adsorptionsenthalpien gering (8-30 kJ/mol), weshalb man physisorbierte Spezies nur bei tiefen
Temperaturen (< 200 K) beobachtet.
Bei der Chemisorption kommt es zur chemischen Bindung (meist kovalent) zwischen adsorbiertem
Moleku¨l und Adsorbens. Aufgrund der hohen Adsorptionsenthalpien (40-800 kJ/mol) kann es zur
Bindungsspaltung im adsorbierten Moleku¨l kommen (z. B. Adsorption von O2 auf Platin). In diesem
Fall spricht man von dissoziativer Adsorption. Konkurrieren chemisch verschiedenartige Spezies um
die gleichen freien Adsorptionspla¨tze, spricht man von konkurrierender Adsorption.
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Adsorptionsprozesse besitzen meist eine geringe Aktivierungsenergie, so dass sie na¨herungsweise
als unaktiviert betrachtet werden ko¨nnen. Die Haftkoeffizienten1 ko¨nnen sich, je nach adsorbiertem
Moleku¨l und Adsorbens, um mehrere Gro¨ßenordnungen unterscheiden [66].
Langmuir-Hinshelwood- und Eley-Rideal-Mechanismus: Bei Reaktionen mit den Adsorbaten
unterscheidet man zwei Reaktionstypen. Reaktionen, bei denen nur adsorbierte Teilchen mitein-
ander reagieren, bezeichnet man als Langmuir-Hinshelwood-Reaktionen.
A(s)+B(s)⇀↽ P(s) (5.1)
Reagiert ein Teilchen aus der Gasphase mit einem auf der Oberfla¨che adsorbierten Teilchen, spricht
man von einer Eley-Rideal-Reaktion. Das bei der letztgenannten Reaktion entstehende Produkt
verla¨sst dabei ha¨ufig die Oberfla¨che unmittelbar.
A(g)+B(s)⇀↽ P(s) (5.2)
Desorption: Bei der Desorption wird zwischen assoziativer und einfacher Desorption unterschie-
den. Bei der einfachen thermisch aktivierten Desorption kann der pra¨exponentielle Faktor Ak in gro-
ber Na¨herung als Schwingungsfrequenz des adsorbierten Teilchens gegen den Festko¨rper gedeutet
werden und liegt damit bei 1013 s-1. Die experimentell ermittelten Vorfaktoren liegen gro¨ßenord-
nungsma¨ßig zwischen 1012 und 1017 s-1 [66]. Ist fu¨r die Adsorption keine Aktivierung notwendig,
so ist aufgrund der Mikroreversibilita¨t die Aktivierungsenergie fu¨r die Desorption gleich der ha¨ufig
experimentell bestimmten Desorptionsenergie.
Die assoziative Desorption ist die Ru¨ckreaktion der dissoziativen Adsorption. Die obige grobe
Na¨herung fu¨r den pra¨exponentiellen Faktor fu¨hrt zu dem Wert Ak=1013 s-1/Γ, der fu¨r Platin
bei 3,7·1021 cm2/(mol·s) liegt. Experimentell ermittelte pra¨exponentielle Faktoren liegen zwischen
1020 und 1023 cm2/(mol·s) [66]. Unter Vernachla¨ssigung eines intermedia¨ren Adsorptionszustandes
des rekombinierten Moleku¨ls kann die Aktivierungsenergie aus der Desorptionsenergie und der
Aktivierungsenergie der Adsorption bestimmt werden.
Eine ausfu¨hrliche U¨bersicht u¨ber die experimentellen Untersuchungsmethoden zur Bestimmung
elementarkinetischer Daten und zur Aufkla¨rung von Reaktionsmechanismen findet sich in [66].
5.2.2 Elementarreaktionen
Die Modellierung der chemischen Vorga¨nge erfolgt auf Basis von Elementarreaktionen. Unter einer
Elementarreaktion versteht man, dass die Reaktion auf molekularer Ebene genau so abla¨uft, wie es
1Wahrscheinlichkeit, dass ein auf die Oberfla¨che treffendes Moleku¨l adsorbiert wird.
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die Reaktionsgleichung beschreibt. Der Vorteil dieses Ansatzes ist, dass die Reaktionsordnung un-
abha¨ngig von den Versuchsbedingungen ist und einfach der Reaktionsmolekularita¨t entspricht, so
dass sich die Zeitgesetze leicht ableiten lassen. Dagegen besitzen globale Reaktionen im Allgemei-
nen eine nicht ganzzahlige Reaktionsordnung und komplizierte Zeitgesetze, die sich auf Bereiche,
in denen keine Messungen vorliegen, nur unzuverla¨ssig extrapolieren lassen. Auch eine Verknu¨p-
fung globaler Ergebnisse mit Parametern auf molekularer Ebene ist mit globalen Reaktionen nicht
mo¨glich. Die Verwendung von Elementarreaktionen erfordert jedoch die Kenntnis der Geschwindig-
keitskoeffizienten fu¨r jede einzelne Reaktion. Des Weiteren steigt der numerische Aufwand durch
die Vielzahl intermedia¨rer Oberfla¨chenspezies erheblich. Dies macht die Verwendung spezieller
effizienter numerischer Lo¨sungsverfahren notwendig.
Bei der Modellierung der Chemie im Wabenkatalysator ko¨nnen aufgrund der geringen Aufenthalts-
zeit, der herrschenden Temperatur und des Druckes Gasphasenreaktionen vernachla¨ssigt werden.
Deshalb wird im Folgenden nur auf die Modellierung von Oberfla¨chenreaktionen (heterogene Re-
aktionen) eingegangen.
5.2.3 Modellierung heterogener Reaktionen
Allgemein la¨sst sich der Reaktionsmechanismus in der folgenden Form angeben:
Ng+Ns
∑
i=1
ν ′iAi→
Ng+Ns
∑
i=1
ν ′′i Ai (5.3)
Es ist Ns die Zahl der Oberfla¨chenspezies, Ng die Anzahl der Gasphasenspezies und ν ′ik und ν
′′
ik sind
die dazugeho¨rigen sto¨chiometrischen Koeffizienten. Die Geschwindigkeit, mit der eine Elementar-
reaktion abla¨uft, wird durch den Geschwindigkeitskoeffizienten kfk bestimmt. Damit la¨sst sich die
Bildungsrate s˙i der Spezies i wie folgt schreiben, mit νik = ν ′′ik −ν ′ik :
s˙i =
Ks
∑
k=1
νikkfk
Ng+Ns
∏
i=1
c
ν ′ik
i (5.4)
Die Konzentrationen der Oberfla¨chenspezies sind in mol·m-2 gegeben. Die Oberfla¨chenkonzentra-
tion ci einer Spezies i berechnet sich aus der Oberfla¨chenbedeckung Θi der Spezies i multipliziert
mit der Oberfla¨chenplatzdichte Γ/σi, wobei σi angibt, wie viele Oberfla¨chenpla¨tze von der Spezies
i eingenommen werden. Die Geschwindigkeitskoeffizienten der Oberfla¨chenreaktionen kfk werden
durch ein modifiziertes Arrheniusgesetz beschrieben [74].
kfk = AkT
βk exp
[
−Eak
RT
]
· fk ({Θi}) (5.5)
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Der Faktor fk ({Θi}) beru¨cksichtigt, dass die Geschwindigkeitskoeffizienten auch noch von
dem Bedeckungszustand der Oberfla¨che abha¨ngen ko¨nnen. So ko¨nnen Adsorbat-Adsorbat-
Wechselwirkungen zur Enthalpiea¨nderung der adsorbierten Spezies fu¨hren. Dies bewirkt bei re-
pulsiver (attraktiver) Wechselwirkung im Allgemeinen eine Verringerung (Vergro¨ßerung) der Akti-
vierungsenergie der Desorption. Zur Modellierung der Bedeckungsabha¨ngigkeiten wird die folgende
funktionale Form gewa¨hlt:
fk ({θi}) =
Ns
∏
i=1
Θµiki exp
[
εikΘi
RT
]
(5.6)
In diesem Ausdruck dient µik als Parameter fu¨r vera¨nderte Reaktionsordnungen bezogen auf die
Spezies i und mit εik werden bedeckungsabha¨ngige Aktivierungsenergien beschrieben. εik ist der
Wert, um den sich die Aktivierungsenergie Eak bei vollsta¨ndiger Bedeckung mit Spezies i a¨ndert.
In den in dieser Arbeit verwendeten Mechanismen sind die Parameter µik , εik und βk, wenn nicht
anders angegeben, gleich null.
Der Geschwindigkeitskoeffizient fu¨r die Ru¨ckreaktion wird entweder direkt in der Form von Gl. 5.5
angegeben oder aus der Gleichgewichtskonstanten berechnet. Die Gleichgewichtskonstante Kck
leitet sich aus der A¨nderung der molaren freien Reaktionsenthalpie ∆RG0k und den belegten Ober-
fla¨chenpla¨tzen σi ab [74]:
Kck = exp
[
∆RG0k
RT
](
p0
RT
)∑Ngi=1 νik Ng+Ns
∏
i=1
(
Γ
σi
)νik
(5.7)
Adsorptionsprozesse werden ha¨ufig durch Haftkoeffizienten Si beschrieben. Sie geben die Wahr-
scheinlichkeit (0≤ Si ≤1) an, mit der ein Teilchen, das mit der Oberfla¨che kollidiert, adsorbiert
wird. Haftkoeffizienten sind im Allgemeinen temperatur- und bedeckungsabha¨ngig. Den Haftko-
effizienten bei vo¨llig unbedeckter Oberfla¨che bezeichnet man als Anfangshaftkoeffizienten S0i . Aus
der kinetischen Gastheorie erha¨lt man dann die Geschwindigkeit der Adsorptionsreaktion s˙adsi :
s˙adsi = S
0
i ·
√
RT
2piM˜i
· cgasi ·
Ng+Ns
∏
i=Ng+1
Θ
ν ′ik
i (5.8)
5.2.4 Oberfla¨chenbedeckung
Im Modell der Mean-Field-Approximation wird der chemische Zustand der Oberfla¨che durch ein
Ensemble von lokal gemittelten Bedeckungsgraden Θi beschrieben. Dabei geht man von zufa¨llig auf
der Oberfla¨che verteilten Adsorbaten aus und vernachla¨ssigt dabei die unterschiedliche Aktivita¨t
der verschiedenen Adsorptionspla¨tze. Die Heterogenita¨t der Kristalloberfla¨chen und Oberfla¨chen-
defekte wie Ecken und Kanten wird nicht beru¨cksichtigt. Jeder adsorbierten Oberfla¨chenspezies
43
5 Modellierung und Numerische Simulation
i, wobei auch freie Oberfla¨chenpla¨tze als Oberfla¨chenspezies definiert werden, la¨sst sich ein Be-
deckungsgrad Θi zuordnen, der angibt, welcher Anteil der Oberfla¨che mit dieser Spezies bedeckt
ist. Es ergibt sich:
Ns
∑
i=1
Θi = 1 (5.9)
Die zeitliche A¨nderung der Bedeckungsgrade ergibt sich zu
dΘi
dt
=
s˙iσi
Γ
(5.10)
Hierbei ist σi die Anzahl der bei der Bindung von Spezies i beno¨tigten Oberfla¨chenpla¨tze.
5.2.5 Thermodynamische Konsistenz von Oberfla¨chenreaktionsmechanismen
Betrachtet man die folgende Reaktion
∑
i
ν ′ikAi
kfk−→
←−
krk
∑
i
ν ′′ikAi (5.11)
so ist das Gleichgewicht vollsta¨ndig durch die thermodynamischen Eigenschaften seiner betei-
ligten Spezies bestimmt (fu¨r eine detailliertere Diskussion s. a. [63, 77]). Ausgedru¨ckt in Form
der Gleichgewichtskonstanten Kpk , erfu¨llen die Aktivita¨ten a
eq
i im Gleichgewichtszustand folgende
Gleichung
Kpk =∏
i
(
aeqi
)νik = exp(−∆RG0
RT
)
= exp
(
−∆RH
0
RT
)
· exp
(
∆RS0
R
)
. (5.12)
Die Symbole stehen fu¨r die sto¨chiometrischen Koeffizienten νik = ν ′′ik − ν ′ik , die Gaskonstante R,
Temperatur T und die A¨nderung der freien Enthalpie bei Normaldruck p0
∆RG0 =∑
i
νik G
0
i (T ) . (5.13)
Im Falle von Gasen ko¨nnen die Aktivita¨ten durch Partialdru¨cke ai = pi/p0 und bei Oberfla¨chenspe-
zies durch Bedeckungen ersetzt werden, ai =Θi. Sowohl die Temperaturabha¨ngigkeit der Wa¨rme-
kapazita¨t als auch die Standardbildungsenthalpie und -entropie ko¨nnen in Form von Polynoman-
sa¨tzen dargestellt werden. Die freie Enthalpie la¨sst sich dann mit den Koeffizienten a0,i, . . . ,a6,i
schreiben als
G0i (T ) = a0,i+a1,iT +a2,iT
2 +a3,iT 3 +a4,iT 4 +a5,iT 5 +a6,iT lnT . (5.14)
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Im chemischen Gleichgewicht laufen auf mikroskopischer Skala Hin- und Ru¨ckreaktion gleich
schnell ab, makroskopisch ist kein Umsatz mehr zu beobachten. Zur korrekten Berechnung der
Lage des Gleichgewichts mu¨ssen die Geschwindigkeitskoeffizienten der Hin- und Ru¨ckreaktion die
folgende Gleichung erfu¨llen
kfk
krk
= Kpk ·∏
i
(
c0i
)νik , (5.15)
mit c0i als Referenzkonzentrationen bei Normaldruck, d. h. c
0
i = p
0/RT fu¨r Gasphasen- und
c0i = Γ/σi fu¨r Oberfla¨chenspezies. Die Geschwindigkeitskoeffizienten kfk und krk seien u¨ber einen
Arrhenius-Ansatz (Gl. 5.5) definiert.
Ein Vergleich der thermodynamischen und kinetischen Definition der Gleichgewichtskonstanten in
Gl. 5.12 und 5.15 liefert ein Kriterium fu¨r die thermodynamische Konsistenz von Reaktionsmecha-
nismen fu¨r die Einzelreaktionen.
Af
Ar
·∏
i
(
c0i
)νik · exp(−Eaf−Ear
RT
)
= exp
(
−∆RH
0
RT
)
· exp
(
−∆RS
0
R
)
(5.16)
Aus einem Vergleich der Temperaturabha¨ngigkeit der einzelnen Faktoren in Gleichung 5.16 ergibt
sich, dass die Reaktionsenthalpie die Differenz der Aktivierungsenergien (∆RH0 =Eaf−Ear) darstellt
und die Reaktionsentropien mit den pra¨exponentiellen Faktoren zusammenha¨ngt.
Im Allgemeinen la¨sst sich der Geschwindigkeitskoeffizient der Ru¨ckreaktion bei Kenntnis der Ge-
schwindigkeitskoeffizienten der Hinreaktion aus thermodynamischen Gro¨ßen berechnen. Das Pro-
blem beim Aufstellen von Elementarmechanismen besteht in der ha¨ufigen Unkenntnis thermody-
namischer Daten von Oberfla¨chenspezies. Zur Berechnung der Geschwindigkeitskoeffizienten der
Ru¨ckreaktionen kann Gl. 5.15 deshalb oft nicht herangezogen werden. Die Geschwindigkeitsge-
setze der Hin- und Ru¨ckreaktion mu¨ssen dann separat aufgestellt werden, sie du¨rfen jedoch nicht
unabha¨ngig voneinander definiert werden. Das bedeutet, dass die freien Enthalpien G0i (T ) der
Oberfla¨chenspezies die Gl. 5.13 fu¨r alle Reaktionen erfu¨llen mu¨ssen.
5.3 Modellierung eines Monolithkanals
Die Modellierung des Wabenko¨rpers erfolgt in dieser Arbeit durch Betrachtung eines Einzelkanals
(Abb. 5.1). Dieses Vorgehen ist vor allem dann gerechtfertigt, wenn keine radialen Konzentrations-,
Geschwindigkeits- oder Temperaturgradienten am Eingang des Wabenko¨rpers vorliegen und adia-
batische bzw. isotherme Randbedingungen am Wabenko¨rpermantel vorliegen. Des Weiteren kann
aber auch ein Einzelkanalmodell als zentraler Bestandteil einer Modellierung des gesamten Waben-
ko¨rpers bzw. Abgaskatalysators unter Bedingungen, wie sie bei der Kaltstartphase oder variierenden
Einstro¨mbedingungen vorliegen, herangezogen werden [73, 78, 79, 80].
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Aufgrund der Auskleidung der Ecken der Wabenkana¨le mit Washcoat kann von einem anna¨hernd
zylindersymmetrischen Stro¨mungsfeld ausgegangen werden. Die Stro¨mung in den Kana¨len eines
Abgaskatalysators ist laminar [41]. Allerdings existiert im realen Einsatz am Eingang ein U¨ber-
gangsbereich von turbulenter zu laminarer Stro¨mung, der durch ein gleichfo¨rmiges Stro¨mungspro-
fil ( ∂u∂ r = 0) am Eingang approximiert werden kann. Reaktionstechnisch entspricht der Einzelkanal
einem Stro¨mungsrohr. Ein einfaches Modell ist das ideale Stro¨mungsrohr. In diesem Modell wird
die axiale Diffusion vernachla¨ssigt, die radiale Diffusion als unendlich schnell angenommen und
ein rechteckiges Stro¨mungsprofil (Propfenstro¨mung) im Kanal vorausgesetzt. Dieses Modell ist
eine Vereinfachung des in der Realita¨t vorkommenden Stro¨mungsfeldes in einem Monolithkanal,
welches ein parabolisches Geschwindigkeitsprofil aufweist. Die Annahme des unendlich schnellen
radialen Massentransports ist erfu¨llt, wenn die Oberfla¨chenreaktionen sehr langsam sind; dann
spricht man auch von kinetisch kontrolliertem Verhalten.
Das einfache Modell des idealen Stro¨mungsrohres ist fu¨r die Modellierung eines Monolithen in
einem Abgaskonverter nicht immer ausreichend, da je nach Betriebszustand (Temperatur, Ein-
gangsgeschwindigkeit, Katalysatorla¨nge etc.) auch Zusta¨nde erreicht werden, bei denen Mas-
sentransportlimitierungen vorliegen. Massentransporteffekte ko¨nnen mit dem wesentlich detail-
lierteren, aber auch komplexeren Modell des realen Stro¨mungsrohres erfasst werden. Dieses
Modell beschreibt durch die Navier-Stokes-Gleichungen [44] und durch ein Multikomponenten-
Transportmodell detailliert die Transport- und Stro¨mungsprozesse in einem Monolithkanal. Eine
Vereinfachung ist mo¨glich, wenn die axiale Diffusion vernachla¨ssigt werden kann. In diesem Fall
la¨sst sich anstelle der Navier-Stokes-Gleichungen die sogenannte Grenzschicht-Na¨herung (engl.
Boundary-Layer-Approximation) verwenden [81].
Die angesprochenen Modelle sind in Form von Computerprogrammen in das Simulationspa-
ket DETCHEM [82] implementiert worden. Das Modell des realen Stro¨mungsrohrs ermo¨glicht
die Simulation von kinetisch- und Massentransport-kontrollierten Betriebszusta¨nden. Um die
Massentransport-Limitierung durch Diffusion innerhalb der poro¨sen Washcoatstruktur zu beru¨ck-
sichtigen, enthalten die Programme zusa¨tzlich Porendiffusionsmodelle (vgl. Abschnitt 5.3.3).
5.3.1 Navier-Stokes-Gleichungen
Prinzipiell kann die Stro¨mung von Fluiden in Kana¨len mithilfe der Navier-Stokes-Gleichungen
beschrieben werden. Prima¨r beinhalten sie die beiden Gleichungen zur Massenerhaltung (Konti-
nuita¨tsgleichung) und zur Impulserhaltung. Hinzuzunehmen sind bei einer chemisch reagierenden
Stro¨mung die Gleichungen fu¨r die Erhaltung der einzelnen Speziesmassen und der Energie bzw.
Enthalpie. In Zylinderkoordinaten ergeben sich dann folgende Gleichungen:
Massenerhaltung:
∂ (ρu)
∂ z
+
1
r
∂ (rρυ)
∂ r
= 0 (5.17)
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Axiale Impulserhaltung:
ρu
∂u
∂ z
+
1
r
ρυ
∂ (ru)
∂ r
=−∂ p
∂ z
+
∂
∂ z
[
4
3
µ
∂u
∂ z
− 2
3
µ
∂υ
∂ r
]
+
1
r
∂
∂ r
[
µr
(
∂υ
∂ z
+
∂u
∂ r
)]
(5.18)
Radiale Impulserhaltung:
ρu
∂υ
∂ z
+
1
r
ρυ
∂ (rυ)
∂ r
=−∂ p
∂ r
+
∂
∂ z
[
µ
(
∂υ
∂ z
+
∂u
∂ r
)]
+
∂
∂ r
[
−2
3
µ
∂u
∂ z
+
4
3
µ
r
∂ (rυ)
∂ r
]
(5.19)
Energieerhaltung:
ρu
∂h
∂ z
+
1
r
ρυ
∂ (rh)
∂ r
= u
∂ p
∂ z
+υ
∂ p
∂ r
− ∂qz
∂ z
− 1
r
∂ (rqr)
∂ r
(5.20)
Spezies-Massenerhaltung:
ρu
∂Yi
∂ z
+
1
r
ρυ
∂ (rYi)
∂ r
=−∂ ji,z
∂ z
− 1
r
∂ (r ji,r)
∂ r
+ M˜iω˙i (5.21)
Hierbei sind ρ = Dichte, r= radiale Koordinate, z= axiale Koordinate, u= axiale Geschwindigkeit,
υ = radiale Geschwindigkeit, p= Druck, Yi = Massenbruch der Spezies i, ω˙i = Bildungsgeschwin-
digkeit von Spezies i in der Gasphase, M˜i= molare Masse von Spezies i, DMi = Diffusionskoeffizient
von Spezies i in der Mischung, T = Temperatur, hi = Enthalpie von Spezies i, cpi =
∂hi
∂T . Die Dich-
te wird u¨ber das ideale Gasgesetz berechnet. Die Viskosita¨t µ, die thermische Leitfa¨higkeit λ der
Mischung und der Diffusionskoeffizient DMi ha¨ngen von der lokalen Zusammensetzung und der
Temperatur ab. Die Berechnung kann mithilfe der kinetischen Gastheorie erfolgen.
Die Ankopplung der Oberfla¨chenreaktionen an die Gasphase wird durch die Randbedingungen an
der Kanalwand erreicht. Diese Randbedingungen besagen, dass der durch die Oberfla¨chenreaktio-
nen erzeugte Massenfluss fu¨r Spezies i in die Gasphase gleich dem diffusiven Massenfluss auf die
Oberfla¨che ist.
ji,r+ρvStiYi =−M˜is˙i (5.22)
Die anderen Randbedingungen an der Kanalwand sind u= 0 und T =Wandtemperatur.
5.3.2 Grenzschicht-Gleichungen
In einem Abgaskatalysator bewegen sich die axialen Stro¨mungsgeschwindigkeiten mit typischen
Kanaldurchmessern von 1 mm in einem Bereich von 0,5 bis 25 m/s mit entsprechenden Reynolds-
zahlen von 10 bis 300 [41]. Der axiale diffusive Transport kann gegenu¨ber dem konvektiven Trans-
port vernachla¨ssigt werden, wenn die Randbedingung2 RedScLd >> 1 erfu¨llt ist [83]. Fu¨r die meisten
2Reynoldszahl: Red =
d·u·ρ
µ , Schmidzahl: Sc=
µ
ρ·Di j
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Komponenten in Autoabgasmischungen kann Sc≈1 [84] angenommen werden, so dass gerechtfer-
tigt ist, die axiale Diffusion gegenu¨ber der Konvektion zu vernachla¨ssigen. Unter diesen Umsta¨nden
kann zur Modellierung des realen Stro¨mungsrohres die Grenzschicht-Na¨herung verwendet [81] wer-
den. In den Navier-Stokes-Gleichungen fallen dann alle zweiten Ableitungen in axialer Richtung
weg, und die Erhaltungsgleichung fu¨r den radialen Impuls reduziert sich zu der einfachen Aussage,
dass der Druck in radialer Richtung konstant ist. Mathematisch wird aus einem System von el-
liptischen Differentialgleichungen ein System von parabolischen Differentialgleichungen, was eine
schnellere Berechnung der Lo¨sung erlaubt [83]. In Zylinderkoordinaten formuliert ergeben sich die
folgenden Differentialgleichungen fu¨r Masse, Impuls, Spezies und Temperatur:
Axiale Impulserhaltung:
ρu
∂u
∂ z
+ρυ
∂u
∂ r
=−∂ p
∂ z
+
1
r
∂
∂ r
(
µr
∂u
∂ r
)
(5.23)
Radiale Impulserhaltung:
0 =−∂ p
∂ r
, (5.24)
Energieerhaltung:
ρu
∂h
∂ z
+
1
r
ρυ
∂ (rh)
∂ r
= u
∂ p
∂ z
− 1
r
∂ (rqr)
∂ r
(5.25)
Spezies-Massenerhaltung:
ρu
∂Yi
∂ z
+ρυ
∂Yi
∂ r
=
1
r
∂ (r ji,r)
∂ r
(5.26)
mit der Diffusionsstromdichte in radialer Richtung am Rand
ji,r = η · s˙i · M˜i ·Fcat/geo (5.27)
Es gilt die gleiche Nomenklatur wie im vorherigen Abschnitt. In die Diffusionsstromdichte in
Gl. 5.27, die die Oberfla¨chenreaktionen an die Gasphase koppelt, gehen neben der Bildungsge-
schwindigkeit von Spezies i auf der Oberfla¨che, s˙i, auch das Verha¨ltnis von katalytischer zu geo-
metrischer Oberfla¨che, Fcat/geo, und der Effektivita¨tskoeffizient aus dem Washcoatmodell, η , mit
ein.
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(a) (b)
Abb. 5.2: (a) TEM-Aufnahme eines beschichteten Einzelkanals [85], (b) Vergro¨ßerte Ansicht der
Washcoatschicht an der Kanalwand [41]
5.3.3 Diffusion in poro¨sen Schichten
Bei vielen industriell verwendeten Katalysatoren befindet sich das katalytisch-aktive Material nicht
direkt an der Phasengrenze Gas-Festko¨rper sondern in den Poren des sogenannten Supports oder
Washcoats. Damit verha¨lt sich die Grenzfla¨che zwischen Support und Gasphase von außen betrach-
tet makroskopisch wie eine katalytisch-aktive Oberfla¨che. Die zu dieser Grenzfla¨che geho¨renden
Reaktionsraten sbi ko¨nnen von den Reaktionsraten auf dem katalytisch-aktiven Material, s˙i, abwei-
chen falls die Transportgeschwindigkeit durch Porendiffusion im Washcoat langsamer ist als die
chemischen Reaktionsgeschwindigkeit.
Bei der Diffusion in poro¨sen Medien ist zu unterscheiden, ob in den Poren molekulare oder Knudsen-
Diffusion vorliegt [86]. Bei großen Druckgradienten entlang der Pore kann der molekularen oder
Knudsen-Diffusion noch ein Transport durch eine Poiseulle-Stro¨mung u¨berlagert sein. Dieses kann
aber fu¨r die in dieser Arbeit untersuchten Systeme vernachla¨ssigt werden, da nur stationa¨re Pro-
zesse untersucht wurden, bei denen die reaktiven Spezies stark verdu¨nnt vorlagen.
In Abha¨ngigkeit des Porendurchmessers werden die Poren in verschiedene Klassen eingeteilt [85]:
Porendurchmesser
Mikroporen: < 20 A˚
Mesoporen: 20 - 500 A˚
Makroporen: > 500 A˚
Molekulare Diffusion: Als Diffusion im Allgemeinen bezeichnet man den Stoffaustausch auf-
grund eines Gradienten in der Konzentration (Ficksche Diffusion). Der Konzentrationsausgleich
wird durch einen Austausch von Spezies erzielt, wobei der resultierende Gesamtmassenstrom null
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ergeben muss. Der bina¨re Diffusionskoeffizient ist ein Proportionalita¨tsfaktor fu¨r die Sta¨rke des
resultierenden Diffusionsstroms. Die von Chapman und Enskog entwickelte Na¨herungslo¨sung des
bina¨ren Diffusionskoeffizienten Di j in cm2/s lautet in Abha¨ngigkeit von Temperatur und Druck
[84]:
Di j =
3
16
√
2(RT ))3 /pi
(
1/M˜i+1/M˜ j
)
NA · p ·σ2i j ·Ωi j
(5.28)
Hierbei sind die Temperatur T in K, der Druck p in atm und der mittlere Moleku¨ldurchmesser
σi j in A˚ anzugeben. Meist ist jedoch eine Rechnung mit den bina¨ren Diffusionskoeffizienten zu
aufwa¨ndig. Daher wird fu¨r den mittleren Diffusionskoeffizienten einer Spezies in einer Mischung
(Index M) folgende Na¨herung verwendet [76]:
DMi =
1−Yi
∑Nj=1, j 6=iX j/Di j
. (5.29)
Ist die mittlere freie Wegla¨nge der Teilchen im Gas kleiner als der Porendurchmesser, so wird
der Transport in der Pore durch Moleku¨l-Moleku¨l-Sto¨ße bestimmt. Der Diffusionsmechanismus
folgt damit dem Fickschen Gesetz und der Diffusionskoeffizient fu¨r den Transport der Spezies i
im poro¨sen Medium, Dmol,i, ist gleich dem mittleren Diffusionskoeffizienten der Spezies i in einer
Mischung, DMi :
Dmol,i = DMi
Knudsen-Diffusion: Bei kleinen Porendurchmessern oder geringen Gasdru¨cken kann die mittlere
freie Wegla¨nge der Teilchen im Gas gro¨ßer als der Porendurchmesser werden. Die diffundierenden
Moleku¨le stoßen dann weit ha¨ufiger gegen die Porenwand als gegeneinander. Dieses bezeichnet
man als Knudsen-Diffusion. Der Knudsen-Diffusionstrom der Spezies i durch eine zylindrische
Pore fu¨hrt mit der kinetischen Gastheorie und dem idealen Gasgesetz auf einen zum Fickschen
Diffusions Gesetz analogen Ausdruck [86]. Der Diffusionskoeffizient der Knudsen-Diffusion, Dknud,i,
ergibt sich dabei zu:
Dknud,i =
dP
3
√
8RT
piM˜i
(5.30)
Dabei bezeichnet dP den Porendurchmesser und der Wurzelausdruck entspricht der mittleren Mo-
leku¨lgeschwindigkeit. Die Bedingung fu¨r Knudsen-Diffusion bei 25°C la¨sst sich na¨herungsweise wie
folgt abscha¨tzen [86]:
dP [nm] < 1000 < 100 < 10 < 2
p [bar] 0.1 1 10 50
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Effektiver Diffusionskoeffizient Abbildung 5.2 zeigt eine vergro¨ßerte Abbildung der Wash-
coatschicht eines Abgaskatalysators. Als Washcoat wird hauptsa¨chlich Al2O3 verwendet. Bei 3-
Wege-Katalysatoren entha¨lt der Washcoat zusa¨tzlich Cer- und Zirkonoxid als Sauerstoffspeicher-
komponenten bzw. bei NOx-Speicherkatalysatoren Barium zur Stickoxid-Aufnahme. Die als aktive
Materialien verwendeten Edelmetalle befinden sich in der poro¨sen Struktur des Washcoats. Die
den Washcoat im Modell charakterisierenden Parameter sind die Porosita¨t εP als das Verha¨ltnis
aus Washcoatleerraum zu Washcoatgesamtvolumen (inkl. Leerraum) und der Porendurchmesser
dP. Diese Gro¨ßen mu¨ssen durch Messungen ermittelt werden. Ein weiterer Parameter ist der Tor-
tuosita¨tsfaktor τ. Der Tortuosita¨tsfaktor ist eine empirische Gro¨ße, welche die Abweichung der
Porengeometrie von der idealen Zylinderform und die labyrinthartige Verknu¨pfung der Poren un-
tereinander beru¨cksichtigt. Aufgrund der im Allgemeinen sehr komplexen Porenstruktur ist es nicht
mo¨glich, τ a priori zu berechnen, so dass dieser Wert aus der Messung des effektiven Diffusionskoef-
fizienten bestimmt werden muss. Soweit nicht experimentell bestimmt wird u¨blicherweise ein Wert
von 3 bis 4 als Na¨herung verwendet [86], was mit den Literaturangaben fu¨r Al2O3 u¨bereinstimmt
[87].
Wie zuvor diskutiert, ha¨ngt der Diffusionsmechanismus vom Porendurchmesser ab. Liegt mole-
kulare Diffusion in den Poren vor, so berechnet sich der effektive Diffusionskoeffizient nach dem
Ausdruck
Deff,i =
εP
τ
DMi . (5.31)
Im Falle von Knudsen-Diffusion ergibt sich mit Gleichung 5.30 der Ausdruck zur Berechnung des
effektiven Diffusionskoeffizienten als
Deff,i =
εP
τ
dP
3
√
8RT
piM˜i
. (5.32)
Um beide Diffusionsvorga¨nge zu beru¨cksichtigen, kann mit der Bosanquet-Formel [85] ein kombi-
nierter Diffusionskoeffizient Di berechnet werden:
1
Di
=
1
Dmol,i
+
1
Dknud,i
. (5.33)
Analog zu den obigen Ausdru¨cken ist der effektive Diffusionskoeffizient dann
Deff,i =
εP
τ
Di . (5.34)
Bei der Bestimmung des Porendurchmessers dP ist zu beachten, dass der Washcoat im Allgemeinen
eine Porenradienverteilung besitzt. Ist die Porenradienverteilung nicht zu breit, kann ein mittlerer
Porenradius verwendet werden.
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5.3.4 Transportlimitierungs-Modelle
5.3.4.1 Reaktions-Diffusionsgleichung (detailliertes Washcoatmodell)
Durch die Diffusion und die chemischen Reaktionen kommt es zu Konzentrationsgradienten im po-
ro¨sen Medium. Die ra¨umliche Konzentrationsvariation bewirkt eine lokale Variation der Bildungs-
geschwindigkeit s˙i [75]. Die Konzentrationsgradienten weisen im Washcoat an den Kanalwa¨nden
im Wesentlichen in radiale Richtung, so dass man das Problem eindimensional behandeln kann.
Zur Bestimmung der Konzentrationsprofile und Reaktionsgeschwindigkeiten im Washcoat wird fu¨r
jede Spezies i eine Reaktions-Diffusionsgleichung gelo¨st:
∂ jWr,i
∂ r
− γ s˙i = 0 , (5.35)
jWr,i =−Deff,i
∂ci,w
∂ r
. (5.36)
Hier bezeichnet jWr,i die diffusive Flussdichte im Washcoat in radialer Richtung, ci,w die Kon-
zentration der Spezies i im Washcoat, γ das Verha¨ltnis aus katalytisch-aktiver Oberfla¨che und
Washcoatvolumen und Deff,i den effektiven Diffusionskoeffizienten der Spezies i.
5.3.4.2 Effektivita¨tskoeffizienten (vereinfachtes Diffusionsmodell)
Das einfachere Porendiffusionsmodell basiert auf dem Konzept der Effektivita¨tskoeffizienten ηi
[85]. Berechnet man die u¨ber das poro¨se Medium gemittelten Bildungsgeschwindigkeiten s˙i, so
sind die Effektivita¨tskoeffizienten ηi definiert durch
ηi =
s˙i
s˙i
. (5.37)
Unter der Annahme eines homogenen poro¨sen Mediums, zeitlich konstanter Konzentrationsver-
ha¨ltnisse und einem Bildungsgeschwindigkeitsgesetz erster Ordnung la¨sst sich der Effektivita¨tsko-
effizient analytisch berechnen [85]:
ηi =
tanh(Φi)
Φi
. (5.38)
Der Effektivita¨tskoeffizient ha¨ngt dabei nur vom Thiele-Modul
Φi = L
√
s˙iγ
Deff,i ci,0
(5.39)
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ab. Dabei ist L= Dicke des poro¨sen Mediums (Washcoat), γ = Verha¨ltnis aus katalytisch-aktiver
Oberfla¨che und Volumen des Washcoats, ci,0 = Spezieskonzentration an der Oberfla¨che und Deff,i=
effektiver Diffusionskoeffizient. Der Thiele-Modul ist eine dimensionslose Gro¨ße. Unter der Wur-
zel in Gl. 5.39 steht das Verha¨ltnis aus der intrinsischen Bildungsgeschwindigkeit zum diffusiven
Stofftransport im poro¨sen Medium.
5.4 Simulationsprogramm DETCHEM
5.4.1 Allgemeine Programmstruktur
Die numerische Simulation des NOx-Speicherkatalysators gliedert sich in zwei Teile [88]. Da die
Zeitskalen der katalytischen Reaktionen an der Edelmetallkomponente viel kleiner sind als die der
langsamen Speichervorga¨nge, ko¨nnen die beiden Prozesse entkoppelt werden. Die katalytischen
Oberfla¨chenreaktionen werden fu¨r eine gegebene Konzentration und Temperatur als quasi-stationa¨r
betrachtet. Fu¨r die an den Speicherreaktionen beteiligten Spezies hingegen werden transiente Er-
haltungsgleichungen gelo¨st. Fu¨r die Simulation dieser komplexen Prozesse wird das Programm
DETCHEMRESERVOIR bzw. DETCHEMMONOLITH [82] verwendet. DETCHEM steht fu¨r DETailed
CHEMistry und ist ein in FORTRAN entwickeltes Softwarepaket, das darauf ausgelegt ist, de-
taillierte chemische Modelle mit einer fundierten Beschreibung des Transports durch numerische
Stro¨mungssimulation (CFD) zu koppeln. Basis der detaillierten Simulation ist eine Programmbi-
bliothek, die sowohl die Funktionen zur Berechnung der thermodynamischen Gro¨ßen und Trans-
portkoeffizienten einzelner Spezies als auch der Reaktionsgeschwindigkeiten in der Gasphase und
auf der Oberfla¨che entha¨lt. Eine ausfu¨hrliche U¨bersicht u¨ber die Struktur des Simulationspakets
und die einzelnen Programmteile findet sich in der Dissertation von Tischer [76].
5.4.2 Transiente Simulation
DETCHEMRESERVOIR: Zur Beschreibung des instationa¨ren Verhaltens des NOx-
Speicherkatalysators wird angenommen, dass die Zeitskala der Vera¨nderungen im Katalysator
groß ist im Vergleich zur Verweildauer des Abgases. Dadurch la¨sst sich die numerische Simulation
dieser Prozesse voneinander entkoppeln. Das transiente Modell liefert die zeitlich variierenden
Eingangsbedingungen sowie die o¨rtlich aufgelo¨sten Bedeckungen der Speicherkomponente. Fu¨r
jeden Zeitschritt wird das quasi-stationa¨re Stro¨mungsprofil berechnet. Mit den so erhaltenen
Gasphasenkonzentrationen werden die Reaktionsgleichungen fu¨r die transienten Bedeckungen des
na¨chsten Zeitschrittes bestimmt. Abbildung 5.4 verdeutlicht schematisch die Entkopplung der
Zeitskalen und die Interaktion der Programmmodule CHANNEL bzw. RESERVOIR miteinander.
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Abb. 5.3: Programmstruktur des DETCHEM-Pakets zur Simulation von Speicherkatalysatoren
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DETCHEMMONOLITH: Zur Simulation der Untersuchungen des Drei-Wege-Katalysators am
Motorpru¨fstand mit stark transienten Eingangsbedingungen durch die stetig wechselnde Motorlast
wird das Programmmodul MONOLITH herangezogen. Der Aufbau folgt analog dem des Moduls
RESERVOIR, allerdings wird hier die Temperatur und nicht die Konzentration der Speicherspezies
als instationa¨re Variable beru¨cksichtigt.
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6.1 Hintergrund
Auch wenn J.W. Do¨bereiner bereits 1823 die katalytischen Eigenschaften von Platin entdeckte1,
dauerte es doch bis zur Mitte des letzten Jahrhunderts bevor Platinkatalysatoren großtechnisch ein-
gesetzt worden sind [89]. Beschleunigt wurde diese Entwicklung durch sich immer weiter verscha¨r-
fende Umweltauflagen fu¨r Industrie und Kraftfahrzeuge. So werden heute ca. 50 % des gefo¨rderten
Platins im Bereich der Autoabgaskatalyse verwendet [90]. Seit Einfu¨hrung von Katalysatoren in den
Siebzigerjahren zur Abgasnachbehandlung von PKW vervielfachte sich der Bedarf an Platin, das
neben Palladium und Rhodium eingesetzt wird. Ein durchschnittlicher Katalysator im PKW ent-
ha¨lt ca. 2 g Edelmetall. Neben dem Einsatz als Edelmetallkomponente in Drei-Wege-Katalysatoren
(TWC), Oxidationskatalysatoren (DOC) und NOx-Speicherkatalysatoren (NSC) findet Platin auch
Verwendung in Dieselpartikelfiltern zur Rußoxidation [4, 46].
Aufgrund der großen Bedeutung von Platin als Oxidations- bzw. Reduktionskomponente im Be-
reich der Autoabgaskatalyse ist ein genaues Versta¨ndnis der wa¨hrend des Fahrbetriebs ablaufenden
Reaktionen unerla¨sslich. Aus diesem Grund ist die Modellierung der Reaktionen an der Edelmetall-
komponente von zentraler Bedeutung, um das Verhalten des NOx-Speicherkatalysators wa¨hrend
der Mager- und Fettphase oder einen Drei-Wege-Katalysator bei sich vera¨ndernden Eingangsbedin-
gungen richtig beschreiben zu ko¨nnen. In dieser Arbeit wird der Ansatz u¨ber Elementarreaktionen
gewa¨hlt, da, wie in Abschnitt 5.2.2 dargelegt, nur diese die Mo¨glichkeit bieten, ohne vorheri-
ge Kalibrierung die Modelle auf andere Bedingungen, wie z.B. andere Gaszusammensetzung, zu
u¨bertragen. In der Literatur finden sich zahlreiche Beispiele fu¨r die erfolgreiche Anwendung von
Elementarreaktionen zur Simulation von einfachen Reaktionen wie der katalytischen Umsetzung
von H2 und O2 [91] bis hin zur komplexen Simulation von Festoxidbrennstoffzellen (SOFC - Solid-
Oxide-Fuel-Cell) [92].
Der aus Elementarschritten bestehende Mechanismus auf Platin wird anhand von isothermen
Experimenten im Flachbettreaktor, die Abschnitt 6.3 beschrieben sind, entwickelt. Diese Untersu-
chungen unter definierten Bedingungen bieten die Mo¨glichkeit, die ablaufenden Reaktionen und
1Do¨bereiners Feuerzeug basiert auf der Pt-katalysierten Umsetzung von 2 H2 + O2 → 2 H2O, wobei sich das
Gasgemisch aufgrund der freiwerdenden Reaktionsenthalpie entzu¨ndet.
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auftretende Hemmeffekte zu identifizieren. Der so entstandene Reaktionsmechanismus wird an-
schließend unvera¨ndert auch zur Simulation von Untersuchungen am Motorpru¨fstand benutzt (s. a.
Abschnitt 6.4). Anhand der Experimente mit sich sehr schnell vera¨ndernden Eingangsbedingun-
gen wie Volumenstrom, Gaszusammensetzung und Temperatur kann die Allgemeingu¨ltigkeit des
detaillierten Reaktionsmechanismus an Platin u¨berpru¨ft werden.
6.2 Reaktionsmechanismus
Fu¨r die Simulation der an der Edelmetallkomponente Platin ablaufenden Oxidations- und Redukti-
onsreaktionen wird ein aus 73 Elementarschritten bestehender Reaktionsmechanismus verwendet,
an dem 22 Oberfla¨chen- und 11 Gasphasenspezies beteiligt sind. Die in diesem Mechanismus ver-
wendeten Reaktionen basieren auf den umfangreichen Vorarbeiten von Chatterjee [68, 69], bei
denen die Modellierung der HC-SCR2 im Vordergrund stand. Kinetische Daten fu¨r die verwende-
ten Elementarreaktionen entstammen experimentellen Untersuchungen an Einkristalloberfla¨chen,
polykristallinen Folien und Dra¨hten, mit Platin impra¨gnierten Washcoatkatalysatoren und quanten-
mechanischen Berechnungen mittels DFT und semi-empirischen Berechnungen mittels UBI-QEP.
Die pra¨exponentiellen Faktoren ko¨nnen nach den in Abschnitt 5.2 beschriebenen Erla¨uterungen
abgescha¨tzt werden.
Die Simulation der an Platin ablaufenden Reaktionen unter verschiedenen Gaszusammensetzun-
gen, d. h. mit unterschiedlichen Sauerstoffkonzentrationen und Reduktionsmittelgehalten, erfor-
dert die Beru¨cksichtigung von vielen ablaufenden Reaktionen. Daher wurden weitere Elementar-
reaktionen in den bestehenden Mechanismus aufgenommen und zahlreiche Aktivierungsenergien
neueren Untersuchungen aus der Literatur angepasst. Daru¨ber hinaus ist mithilfe des Programms
DETCHEMADJUST thermodynamische Konsistenz fu¨r die pra¨exponentiellen Faktoren und Aktivie-
rungsenergien erreicht worden (s. a. Abschnitt 5.2.5).
In dem Mechanismus werden Reaktionen fu¨r die dissoziative Adsorption von CH4, O2 bzw. H2 und
die nicht dissoziative Adsorption von NO, NO2, N2O, CO, CO2, C3H6, H2O sowie die Desorption
aller Spezies in die Gasphase betrachtet. Gasphasenreaktionen ko¨nnen aufgrund der vergleichs-
weise niedrigen Temperatur und des Drucks im Abgaskatalysator ausgeschlossen werden. Alle
Oberfla¨chenreaktionen an Platin sind als reversible Reaktionen modelliert. Der Elementarreakti-
onsmechanismus la¨sst sich grob in vier Teile gliedern:
a) Oxidation der Kohlenwasserstoffe,
b) Reaktionen zur Umsetzung des Kohlenmonoxids,
c) Reaktionen unter Beteiligung von Hydroxylspezies,
d) Reaktionen zur Umsetzung der Stickoxide.
2Selektive katalytische Reduktion der Stickoxide durch im Motorabgas vorhandene Kohlenwasserstoffe
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HC-Oxidation: Der HC-Anteil eines Abgases aus einem Verbrennungsmotor entha¨lt typischer-
weise mehr als 100 verschiedene Kohlenwasserstoffe, wobei die genaue Zusammensetzung von
einer Vielzahl von Parametern abha¨ngig ist [41, 42, 43]. Als repra¨sentativer Kohlenwasserstoff
wird im Allgemeinen jedoch Propen (ugs. Propylen) oder eine Mischung aus Propen und Me-
than verwendet. Stellvertretend fu¨r die reaktiven Alkene und Aromaten wird C3H6 verwendet. Zur
Beschreibung der weniger reaktiven Kohlenwasserstoffe wie z. B. Alkane kann CH4 herangezogen
werden.
Die Oxidation des Propylens folgt analog des schon in fru¨heren Arbeiten verwendeten Mechanismus
[93]. Das verwendete Reaktionsschema der C3H6-Oxidation setzt sich aus zwei Reaktionspfaden
zusammen. Der eine verla¨uft u¨ber die molekulare Adsorption von Propen (C3H6(s)), bei der es
nach der ersten H-Abspaltung zur Bildung von C3H5(s) kommt. Nach dem Aufbrechen der C-C
Bindung werden die entstehenden Kohlenwasserstofffragmente zu CO(s) bzw. CO2(s) und H2O(s)
oxidiert.
Der zweite Reaktionspfad beschreibt die dissoziative Adsorption von Propylen an Platin (im Me-
chanismus als (s1) gekennzeichnet). Wa¨hrend der Adsorption spaltet sich ein H-Atom ab, das
unter Beteiligung eines adsorbierten O-Atoms zu einer Hydroxylspezies (OH(s)) reagiert und es
bildet sich C3H5(s1), welches u¨ber die Methylgruppe an das Edelmetall gebunden ist. Der weitere
Verlauf dieser Oxidation ist in der Literatur nicht weiter beschrieben, so dass im Mechanismus
nach der Reaktion zu C3H4(s1) die direkte Oxidation zu CO(s) und H2O(s) erfolgt. Die Motivati-
on fu¨r die Einbeziehung dieses Reaktionspfades ist, dass die Doppelbindung die Abstraktion eines
allylischen H-Atoms erleichtert [94].
Die Reaktionen zur Umsetzung des Methans an Platin durch schrittweise Abstraktion der H-
Atome verlaufen analog zu den Reaktionen des Propens. Hinzugenommen werden muss lediglich
die Adsorption von Methan. Schoofs et al. [95] haben die dissoziative Adsorption von Methan auf
Pt(111) untersucht und Haftkoeffizienten im Bereich von 0,06±0,02 gefunden. In dieser Arbeit
wird der von Deutschmann et al. verwendete Wert von 0,01 u¨bernommen [96]. Nach Hickman und
Schmidt [97] erfolgt die CH4-Adsorption auf Platin irreversibel. Tabelle 6.1 zeigt die verwendete
Kinetik zur Oxidation des Methans und Propens.
Tab. 6.1: Reaktionsmechanismus der Kohlenwasserstoffoxidation
A [mol,cm,s] Ea [kJ/mol]
CH4 + 2 Pt(s) → CH3(s) + H(s) S0=0,01
C3H6 + 2 Pt(s) → C3H6(s) S0=0,98
C3H6(s) → 2 Pt(s) + C3H6 3,69·1012 74,37
C3H6 + Pt(s) + O(s) → C3H5(s1)+ OH(s) S0=0,05a
C3H5(s1) + OH(s) → O(s) + Pt(s) + C3H6 3,70·1021 31,00
C3H6(s) → C3H5(s) + H(s) 1,00·1013 75,40
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C3H5(s) + H(s) → C3H6(s) 3,67·1021 48,80
C3H5(s) + Pt(s) → C2H3(s) + CH2(s) 3,70·1021 108,20
C2H3(s) + CH2(s) → C3H5(s) + Pt(s) 3,67·1021 3,34
C2H3(s) + Pt(s) → CH3(s) + C(s) 3,70·1021 46,00
CH3(s) + C(s) → C2H3(s) + Pt(s) 3,72·1021 46,45
CH3(s) + Pt(s) → CH2(s) + H(s) 1,26·1022 70,40
CH2(s) + H(s) → CH3(s) + Pt(s) 2,94·1022 0,41
CH2(s) + Pt(s) → CH(s) + H(s) 7,00·1022 59,20
CH(s) + H(s) → CH2(s) + Pt(s) 8,11·1021 0,71
CH(s) + Pt(s) → C(s) + H(s) 3,09·1022 0,00
C(s) + H(s) → CH(s) + Pt(s) 5,79·1021 128,87
C3H5(s1) + O(s) → C3H4(s1) + OH(s) 5,00·1021 70,00
C3H4(s1) + 4 O(s) + 2 Pt(s) → 3 C(s) + 4 OH(s) 1,37·1022 0,00b
C2H3(s) + O(s) → CH3CO(s) + Pt(s) 3,70·1019 62,30
CH3CO(s) + Pt(s) → C2H3(s) + O(s) 7,89·1020 191,39 + 60·ΘO(s)
CH3(s) + CO(s) → CH3CO(s) + Pt(s) 3,70·1021 82,90
CH3CO(s) + Pt(s) → CH3(s) + CO(s) 1,75·1023 6,12 + 33·ΘCO(s)
CH3(s) + O(s) → OH(s) + CH2(s) 3,70·1021 36,60
OH(s) + CH2(s) → CH3(s) + O(s) 2,34·1022 25,98
CH2(s) + O(s) → OH(s) + CH(s) 3,70·1021 25,10
OH(s) + CH(s) → CH2(s) + O(s) 1,16·1021 26,80
CH(s) + O(s) → OH(s) + C(s) 3,70·1021 25,10
OH(s) + C(s) → CH(s) + O(s) 1,88·1021 214,16
aµ
(
ΘPt(s)
)
=-0,9
bModelliert als Globalreaktion mit den Einheiten [mol, m, s]; Erkla¨rung siehe Text.
CO-Oxidation: Die Oxidation des Kohlenmonoxids ist aufgrund seiner Bedeutung, nicht nur
im Bereich der Abgasnachbehandlung, eine der meist untersuchten Reaktionen u¨berhaupt. Der
Haftkoeffizient der Kohlenmonoxidadsorption wird von Campbell et al. mit 0,84 angegeben [98].
Die Desorptionsenergie von CO schwankt je nach untersuchter Oberfla¨che im Bereich von 104 bei
Pt(111) bis zu 125 kJ/mol auf Pt(210). Im vorliegenden Modell in Tab. 6.2 wird eine bedeckungs-
abha¨ngige Aktivierungsenergie von 136 kJ/mol verwendet. Es ist allgemein akzeptiert, dass die
Reaktion der CO-Oxidation nach einem Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus abla¨uft [66]. Die
hier verwendeten kinetischen Daten sind in guter U¨bereinstimmung mit den in der Literatur fu¨r
Platin vorgeschlagenen Reaktionsschemata [99, 100]. Die Aktivierungsenergie fu¨r die Reaktion
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von adsorbierten Kohlenmonoxid und einem ebenfalls adsorbiertem Sauerstoffatom wird mit ca.
100 kJ/mol angegeben. Die Aktivierungsenergie der CO-Oxidation weist neben der Abha¨ngigkeit
von der CO-Bedeckung auch eine Abha¨ngigkeit von der Belegung der Oberfla¨che mit NO auf
(εNO(s)). Diese wurde von Chatterjee [75] eingefu¨hrt, um die verlangsamte CO-Bildung in Anwe-
senheit von NO zu erkla¨ren.
Tab. 6.2: Reaktionsmechanismus der Kohlenmonoxidoxidation
A [mol,cm,s] Ea [kJ/mol]
CO + Pt(s) → CO(s) S0=0,84
CO(s) → Pt(s) + CO 2,13·1013 136,19 - 33·ΘCO(s)
CO2 + Pt(s) → CO2(s) S0=0,005
CO2(s) → Pt(s) + CO2 3,57·1010 23,66
CO(s) + O(s) → CO2(s) + Pt(s) 3,70·1020 108,00 + 90·ΘNO(s)-33·ΘCO(s)
CO2(s) + Pt(s) → CO(s) + O(s) 3,96·1021 165,59 + 60·ΘO(s)
C(s) + O(s) → CO(s) + Pt(s) 3,70·1021 0,00 + 33·ΘCO(s)
CO(s) + Pt(s) → C(s) + O(s) 1,66·1021 205,42 + 60·ΘO(s)
Reaktionen unter Beteiligung von Hydroxylspezies: Der Reaktionsmechanismus in Tab. 6.3
zur Bildung von Wasser wurde von Rinnemo und Deutschmann bei den experimentellen Unter-
suchungen zur katalytischen Wasserstoffoxidation an Platin aufgekla¨rt [91]. Wasserstoff und Sau-
erstoff adsorbieren danach dissoziativ auf Platin mit Haftkoeffizienten von 0,046 bzw. 0,07. Der
Haftkoeffizient von Wasserstoff ha¨ngt zudem vom Bedeckungszustand der Oberfla¨che ab. Durch
Verwendung des Parameters µ in Gl. 5.6 wird diese Abha¨ngigkeit bei der Modellierung beru¨cksich-
tigt. Der Parameter µ beschreibt die A¨nderung der Reaktionsordnung bezu¨glich der Konzentration
freier Oberfla¨chenpla¨tze ΘPt(s). Hier wird der von Deutschmann, aufgrund der großen Mobilita¨t
der Wasserstoffatome auf der Platinoberfla¨che, gewa¨hlte Wert von µ=-1 verwendet [74]. Fu¨r die
Reaktion von adsorbiertem Sauerstoff mit einem Wasserstoffatom wird in der Arbeit von Chatter-
jee ein Wert von 11,5 kJ/mol angegeben [75]. Die Reaktion spielt insbesondere in der Fettphase
mit einer H2-Konzentration von 0,7 Vol.-% eine wichtige Rolle. Eigene Simulationen und Untersu-
chungen von Salomons et al. [101] haben jedoch ergeben, dass fu¨r die richtige Beschreibung der
Wasserstoffzu¨ndung ein ho¨herer Wert angesetzt werden muss. In dieser Arbeit ist in Einklang mit
Literaturwerten [101] die Aktivierungsenergie auf 70,5 kJ/mol erho¨ht worden.
Die Bildung von Wasser vollzieht sich durch Reaktion von adsorbierten OH-Moleku¨len mit
H(s). Die Aktivierungsenergie ist mit 17 kJ/mol deutlich geringer als bei der OH-Rekombination
mit 48 kJ/mol als zweitem mo¨glichen Reaktionspfad. Bei adsorbiertem Wasser kann es durch
an Platin gebundenen Sauerstoff zum Aufbrechen der Bindung und zur OH-Bildung nach
H2O(s) + O(s)→ 2 OH(s) kommen [74].
Bei ho¨heren Temperaturen und in reduzierender Atmospha¨re kann auf Platin die Wasser-Gas-
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Tab. 6.3: Reaktionsmechanismus unter Beteiligung von Hydroxylspezies
A [mol,m,s] Ea [kJ/mol]
O2 + 2 Pt(s) → 2 O(s) S0=0,07
2 O(s) → 2 Pt(s) + O2 3,22·1021 224,71 - 120·ΘO(s)
H2 + 2 Pt(s) → 2 H(s) S0=0,046a
2 H(s) → 2 Pt(s) + H2 2,12·1021 69,11 - 6·ΘH(s)
H2O + Pt(s) → H2O(s) S0=0,75
H2O(s) → Pt(s) + H2O 5,01·1013 49,16
H(s) + O(s) → OH(s) + Pt(s) 3,70·1020 70,50
OH(s) + Pt(s) → H(s) + O(s) 1,00·1021 130,69
OH(s) + H(s) → H2O(s) + Pt(s) 3,70·1021 17,40
H2O(s) + Pt(s) → OH(s) + H(s) 6,82·1020 67,56
2 OH(s) → H2O(s) + O(s) 3,70·1021 48,20
H2O(s) + O(s) → 2 OH(s) 2,52·1020 38,17
aµ
(
ΘPt(s)
)
=-1
Shift-Reaktion ablaufen [102]. In der Fettphase mit einem hohen Anteil an Kohlenmonoxid, kann
ein CO-Moleku¨l mit Wasser nach der Bruttoreaktion (Gl. 6.1) zu Wasserstoff und Kohlendioxid
reagieren.
Wasser-Gas-Shift:
CO+H2O ⇀↽ CO2 +H2 ∆RH0 =−41,2kJ/mol (6.1)
Die Bildung von H2 durch diese Reaktion ist ausdru¨cklich erwu¨nscht, da Wasserstoff ein sehr
gutes Reduktionsmittel darstellt. Die Aufschlu¨sselung der Globalreaktion in Elementarschritte folgt
dem von Zeigarnik et al. [99] vorgeschlagenen und in Tab. 6.4 dargestellten Mechanismus. Das
Reaktionsschema beinhaltet dabei die Bildung einer Formiat-Spezies (HCOO(s)) als wichtiges
Zwischenprodukt bei der Bildung von Wasserstoff [99, 102]. Die u¨ber die beiden Sauerstoffatome
an die Platinoberfla¨che bru¨ckengebundene (bidentate) HCOO-Spezies ist thermodynamisch sehr
stabil. Die Bildung dieser Spezies ist bei bedeckter Oberfla¨che allerdings sterisch gehindert [103].
Es kommt stattdessen zur Bildung einer monodentaten, d.h. u¨ber nur ein Sauerstoffatom an Platin
gebundenen Spezies. Die Bildungsreaktionen der Formate-Spezies sind stark aktiviert, so dass es
erst bei ho¨heren Temperaturen zu einer nennenswerten Bildung von Wasserstoff kommen kann. Die
Ru¨ckreaktionen hingegen sind nicht aktiviert und HCOO(s) zerfa¨llt sehr schnell in die Produkte
CO(s), OH(s), CO2(s) und H(s).
Reaktionen von NO und NO2: Die Modellierung der Reaktionen unter Beteiligung von NO
und NO2 ist von großer Bedeutung fu¨r diese Arbeit, da nur bei hinreichend genauer Beschreibung
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Tab. 6.4: Reaktionsmechanismus Wasser-Gas-Shift-Reaktion
A [mol,cm,s] Ea [kJ/mol]
CO(s) + OH(s) → HCOO(s) + Pt(s) 3,70·1021 94,20
HCOO(s) + Pt(s) → CO(s) + OH(s) 1,33·1021 0,87
HCOO(s) + O(s) → OH(s) + CO2(s) 3,70·1021 0,00
OH(s) + CO2(s) → HCOO(s) + O(s) 2,79·1021 151,05
HCOO(s) + Pt(s) → H(s) + CO2(s) 3,70·1021 0,00
H(s) + CO2(s) → HCOO(s) + Pt(s) 2,79·1021 90,05
der Stickoxidoxidation bzw. -reduktion, das Verhalten des NOx-Speicherkatalysators richtig wie-
dergegeben werden kann. Im mageren Abgas (Sauerstoffu¨berschuss, λ>1) wird das NO zu NO2
oxidiert, wobei ab ca. 350°C die Reaktion thermodynamisch limitiert ist [104]. Hinsichtlich der
Fragestellung, nach welchem Mechanismus die NO-Oxidation abla¨uft, gibt es in der Literatur kei-
ne eindeutigen Untersuchungen. Viele Autoren gehen von einem Eley-Rideal (ER) Mechanismus
aus, bei dem NO aus der Gasphase mit einem oberfla¨chengebundenen Sauerstoff zur Reaktion
kommt [93, 104, 105, 106]. Jedoch finden sich auch zahlreiche Hinweise, dass die Reaktion u¨ber
einen Langmuir-Hinshelwood (LH) Mechanismus abla¨uft [38, 107, 108]. Insbesondere auf quan-
tenmechanischen Berechnungen basierende Modelle beschreiben die NO-Oxidation mithilfe eines
solchen Reaktionsschrittes [109, 110, 111, 112]. Aus diesem Grund wird die NO-Oxidation in die-
ser Arbeit durch einen kombinierten ER- und LH-Mechanismus modelliert. Von Bedeutung bei
der Umsetzung nach dem LH-Mechanismus ist insbesondere die Zersetzung des NO2 in NO(s)
und O(s). Bei verschiedenen Untersuchungen hat sich gezeigt, dass NO2 sehr schnell auf einer
Edelmetalloberfla¨che zerfa¨llt und so eine Hauptquelle fu¨r adsorbierten Sauerstoff auf Platin auch
in sauerstoffreicher Gasatmospha¨re darstellt [107, 113, 114].
Die Aktivierungsenergie fu¨r die Hin- und Ru¨ckreaktion von adsorbiertem NO und O2 ist an Be-
rechnungen mit BOC/UBI-QEP von Mei et al. [110] auf Pt(111) angelehnt. Die Oxidation von
Stickstoffmonoxid nach dem LH-Mechanismus ist mit 133 kJ/mol relativ stark aktiviert. Da mit
steigender Belegung der Oberfla¨chenpla¨tze mit CO die Hinreaktion gehemmt ist, wird eine Be-
deckungsabha¨ngigkeit der Aktivierungsenergie von dieser Spezies im Modell beru¨cksichtigt. Die
Aktivierungsenergie der Zerfallsreaktion des NO2 fa¨llt mit 58 kJ/mol im Vergleich deutlich geringer
aus, so dass die Oxidationsreaktion von an die Oberfla¨che gebundenem NO und O2 nur zu einem
geringen Teil zur Umsetzung des Stickstoffmonoxids beitra¨gt. Die kinetischen Daten fu¨r die ER-
Reaktionen sind aus den Bildungsenthalpien abgescha¨tzt worden. Die Oxidation des NO erfolgt im
Wesentlichen u¨ber den ER-Reaktionspfad, da die Hinreaktion mit 111 kJ/mol weniger stark akti-
viert ist als die Ru¨ckreaktion, die eine leicht ho¨here Ea von 115 kJ/mol aufweist (vgl. Tab. 6.5).
Des Weiteren wird mit der Einfu¨hrung von Bedeckungsabha¨ngigkeiten fu¨r die Oxidationsreaktion
Hinweisen aus der Literatur [75] und experimentellen Beobachtungen Rechnung getragen.
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Tab. 6.5: Reaktionsmechanismus zur Umsetzung der Stickoxide
A [mol,cm,s] Ea [kJ/mol]
NO + Pt(s) → NO(s) S0=0,85
NO(s) → Pt(s) + NO 2,05·1012 80,74
NO2 + Pt(s) → NO2(s) S0=0,9
NO2(s) → Pt(s) + NO2 1,44·1013 60,99
N2O + Pt(s) → N2O(s) S0=0,025
N2O(s) → Pt(s) + N2O 1,23·1010 0,73
N(s) + N(s) → Pt(s) + Pt(s) +N2 3,70·1021 113,90 - 75·ΘCO(s)
NO(s) + Pt(s) → N(s) + O(s) 5,00·1020 107,80 + 33·ΘCO(s)
N(s) + O(s) → NO(s) + Pt(s) 9,97·1020 122,55 - 60·ΘO(s)
N(s) + NO(s) → N2O(s) + Pt(s) 1,00·1021 90,90
N2O(s) + Pt(s) → N(s) + NO(s) 2,88·1024 133,13
NO + O(s) → NO2(s) 1,96·1013 111,28 + 75·ΘCO(s)-60·ΘO(s)
NO2(s) → O(s) + NO 3,31·1014 115,46
NO(s) + O(s) → NO2(s) + Pt(s) 1,32·1017 133,00 + 75·ΘCO(s)
NO2(s) + Pt(s) → O(s) + NO(s) 8,13·1018 58,00
NO(s) + H(s) → OH(s) + N(s) 1,18·1021 25,00 + 80·ΘCO(s)
OH(s) + N(s) → H(s) + NO(s) 6,39·1021 99,93
NO2(s) + H(s) → OH(s) + NO(s) 3,93·1021 20,00
OH(s) + NO(s) → NO2(s) + H(s) 6,08·1022 175,29
In einer fetten Abgaszusammensetzung (Sauerstoffmangel, λ<1) findet keine NO-Oxidation statt,
da der Sauerstoff in erster Linie mit CO bzw. C3H6 zu CO2 reagiert. Stattdessen werden die Stick-
oxide mit Wasserstoff, Propen und Kohlenmonoxid reduziert. Die Reduktion von NO bzw. NO2
mit H2 la¨uft als direkte Reaktion ab, da der anwesende Wasserstoff die Aktivierungsenergie fu¨r die
Spaltung der N-O Bindung im Vergleich zur direkten NO-Dissoziation herabsetzt. Die kinetischen
Daten entstammen quantenmechanischen Abscha¨tzungen mit BOC von Shustorovich et al. [115]
fu¨r Platin-(111)-Oberfla¨chen und eigenen Berechnungen. Die Reaktion wird stark von der Ober-
fla¨chenbelegung mit CO beeinflusst, da das Kohlenmonoxid Platinpla¨tze fu¨r die Adsorption von
Wasserstoff blockiert [116]. Aus diesem Grund ist eine Abha¨ngigkeit der Aktivierungsenergie von
der CO-Bedeckung eingefu¨hrt worden. Bei der Umsetzung von C3H6 und CO mit NOx, wie sie bei
der HC-SCR und im 3-Wege-Katalysator vorkommt, findet keine direkte Reaktion zwischen den
Spezies statt [117]. Die Reduktion basiert auf der Dissoziation von NO auf einer lokal sauerstoff-
und CO-freien Platinoberfla¨che [68, 69].
6.3 Simulation der Untersuchungen im Flachbettreaktor
Die Simulation der an der Edelmetallkomponente Platin ablaufenden Reaktionen in der Mager-
/Fettphase sind mit dem Programm DETCHEMRESERVOIR durchgefu¨hrt worden. Bei den Experi-
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menten hat sich gezeigt, dass die Reaktionen an Platin sehr schnell ablaufen und keine zeitliche
Vera¨nderungen auftreten, so dass diese als quasi-stationa¨r angenommen werden ko¨nnen.
Tab. 6.6: Kenngro¨ßen des verwendeten Platinkatalysators
Kanaldurchmessera 1,0 mm
La¨nge 0,2 m
Breite 30 mm
Edelmetallbeladung 80 g/ft3
Edelmetalldispersion 16 %
Mittl. Porendurchmesser 10 nm
Washcoatporosita¨t 40 %
aDurchmesser des mit Washcoat beschichteten Kanals (vgl. Abb. 5.2)
Die Kenngro¨ßen des verwendeten Platinkatalysators und die Eingangsparameter fu¨r die Simu-
lationen sind in Tab. 6.6 bzw. 6.7 zusammengefasst. Die Edelmetalldispersion ist durch CO-
Chemisorptionsmessungen, die in Abschnitt 3.2.4 na¨her erla¨utert sind, bestimmt worden. Aus
der Dispersion des Platins la¨sst sich mithilfe der Gl. 3.7 das Verha¨ltnis von katalytischer zu geo-
metrischer Oberfla¨che (Fcat/geo) ableiten. Bei den Simulationen ist ein unterschiedlicher Wert fu¨r
die Mager- und Fettphase aufgrund der angenommenen Bildung von Platinoxid (s. a. Abschnitt
6.3.3) verwendet worden. Die Hemmung der Reaktionen aufgrund der Porendiffusion innerhalb
des Washcoats wird durch Anwendung eines Effektivita¨tskoeffizienten-Modells beru¨cksichtigt (vgl.
Abschnitt 5.3.3). Sowohl in der Magerphase als auch in der Fettphase wird der sich aus der NO-
Reaktionsgeschwindigkeit ergebende Effektivita¨tskoeffizient verwendet. Die im Mangel vorhandene
Spezies wird als limitierend fu¨r die Stickoxid-Umsetzung angesehen.
Tab. 6.7: Eingabedaten fu¨r die Simulationen
Verha¨ltnis von aktiver zu geometrischer Oberfla¨che (FPtcat/geo):
Magerphase (Mager-/Fett-Wechsel) 25
Magerphase (stationa¨r) 10
Fettphase (M-/F-Wechsel und stat.) 41
Oberfla¨chenplatzdichte (ΓPt) 2,72·10-9 mol/cm2
Gasgeschwindigkeit 4,56 m/s (25°C)
Effektivita¨tskoeffizienten-Spezies:
Magerphase / Fettphase NO
Thermodynamische Betrachtung der NO-Oxidation: Mit Hilfe der thermodynamischen Be-
rechnung kann ermittelt werden, welche Stickoxidverbindung unter den vorliegenden Versuchs-
bedingungen bevorzugt gebildet wird. Fu¨r die Berechnung der Gleichgewichtszusammensetzung
von NO und NO2 in Argon wird das Programm DETCHEM
EQUIL [82] herangezogen. Der ver-
wendete Algorithmus basiert auf der Minimierung der freien Enthalpie des Reaktionssystems. In
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Abb. 6.1: Vergleich der thermodynamischen Gleichgewichtskonzentration (—) und simulierten
Konzentration von NO (4) und NO2 (2) als Funktion der Temperatur (250 ppm NO,
12 Vol.-% O2 in Argon)
Abb. 6.1 ist das Simultangleichgewicht zwischen NO und NO2 als Funktion der Temperatur dar-
gestellt. Die Bildung von anderen Stickstoffverbindungen ist nicht betrachtet worden (s. a. [104]).
Bei Temperaturen unter 200°C liegt das Gleichgewicht nahezu vollsta¨ndig auf der Seite von NO2.
Mit steigender Temperatur setzt die Zerfallsreaktion zu NO und O2 ein. Ab ca. 410°C liegt mit
steigender Temperatur NO als thermodynamisch stabilste Stickoxidverbindung vor. Neben den
sich aus den thermodynamischen Berechnungen ergebenden Konzentrationsverla¨ufen, sind auch
die mit dem Elementarmechanismus an Platin simulierten Konzentrationskurven der Stickoxide
aufgetragen. Bei Temperaturen unter 150°C ist die NO-Oxidation kinetisch limitiert und es fin-
det keine Reaktion zu NO2 statt. Das Maximum der NO2-Konzentration liegt bei 300°C, danach
u¨berwiegt der Einfluss der Ru¨ckreaktion. Der aus Elementarschritten bestehende Mechanismus
zur Stickoxidumsetzung gibt das thermodynamisch kontrollierte Verhalten der NO-Oxidation im
untersuchten Temperaturbereich sehr gut wieder.
Transporteinfluss In Abb. 6.2 ist der Einfluss der beiden zur Verfu¨gung stehenden Washcoat-
modelle auf die NO-Umsetzung durch einen Vergleich mit den experimentellen Daten zu erkennen.
Die Grundlagen fu¨r das Effektivita¨tskoeffizienten-Modell und das detaillierte Washcoatmodell sind
in Abschnitt 5.3.3 na¨her erla¨utert. Aus den Untersuchungen geht hervor, dass die Ergebnisse
der drei betrachteten Fa¨lle (ohne Washcoatmodell, mit Effektivita¨tskoeffizienten-Modell und mit
detailliertem Washcoatmodell) mit den aus den Experimenten erhaltenen Konzentrationen bei
350 und 450°C gut u¨bereinstimmen. Die Simulation ohne Washcoatmodell zeigt jedoch bei ei-
ner Temperatur von 250°C einen ho¨heren Umsatz als das Experiment und die Simulation mit
dem Washcoatmodell. Dies zeigt, dass die NO2-Bildungsrate im Niedertemperaturbereich nicht
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Abb. 6.2: Vergleich der NO-Konzentrationen im Experiment und Simulation mit verschiedenen
Washcoatmodellen fu¨r Pt/Al2O3 unter mageren Bedingungen mit 200 ppm NO und
40 ppm NO2 im Feedstrom; Einfluss der Porendiffusionslimitierung
durch die intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit auf der Platinoberfla¨che bestimmt wird, sondern
durch den Transport durch die Washcoatschicht zu den katalytisch-aktiven Pla¨tzen. Bei ho¨heren
Temperaturen werden trotzdem gute Ergebnisse fu¨r die Simulationen ohne Washcoatlimitierung
erhalten, da bei 350 und 450°C die Umsetzung nicht transport- sondern thermodynamisch limitiert
ist. Aus Abb. 6.1 ist zu erkennen, dass die NO-Oxidation ab ca. 300°C vom thermodynamischen
Gleichgewicht bestimmt wird. Bei der Verwendung des einfachen Washcoatmodells fu¨r eine mage-
re Abgaszusammensetzung wird der Effektivita¨tskoeffizient aus der Reaktionsgeschwindigkeit des
NO berechnet. Die sehr gute U¨bereinstimmung der Simulationsrechnungen mit den Experimen-
ten rechtfertigt die Verwendung des weniger rechenintensiven Effektivita¨tskoeffizienten-Modells
gegenu¨ber dem detaillierten Washcoatmodell.
Berechnete Oberfla¨chenbedeckungen auf Platin: Die aus den Simulationsrechnungen er-
haltenen Werte der Bedeckungsgrade fu¨r die wichtigsten Oberfla¨chenspezies auf Platin in der
Mager- und Fettphase sind in Abha¨ngigkeit von der Temperatur in Abb. 6.3 wiedergegeben. In
der Magerphase wird der Zustand der Oberfla¨che im Wesentlichen durch die Zu¨ndung der CO-
Oxidation bestimmt. Vor der Zu¨ndung, unterhalb von ca. 180°C, ist die Platinoberfla¨che nahezu
vollsta¨ndig mit Kohlenmonoxid belegt. Mit Beginn der Umsetzung des CO zu CO2 fa¨llt der CO-
Bedeckungsgrad kontinuierlich steil ab, so dass bei 230°C nur noch 1 % der aktiven Zentren mit
Kohlenmonoxid bedeckt sind. Ab 180°C kommt es zur dissoziativen Adsorption von O2. Mit stei-
gender Temperatur nimmt die Sauerstoffbedeckung stetig zu und O(s) wird zur dominierenden
Oberfla¨chenspezies auf Platin. Nach dem Light-off der CO-Oxidation steigt die Anzahl der freien
Platinpla¨tze (Pt(s)) deutlich an. Ab 400°C sind 10 % der aktiven Zentren nicht belegt. Mit Beginn
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der Stickstoffmonoxidumsetzung zu NO2 bei einer Temperatur von rd. 175°C sinkt die Belegung
der Oberfla¨che mit NO kontinuierlich auf Werte von 10-4 ab. Die Anzahl an adsorbierten NO2-
Spezies steigt aufgrund der zuvor erwa¨hnten NO-Oxidation ab 200°C stark an, liegt aber mit einer
Gro¨ßenordnung von 10-5 deutlich unter der von NO(s). Wasser und Kohlendioxid (nicht abgebil-
det) adsorbieren unter den vorliegenden Versuchsbedingungen nur in sehr geringem Ausmaß an
Platin. Das H2O dissoziiert unter Beteiligung von O(s) sehr schnell und es kommt zur Bildung
von OH-Gruppen. Nicht dargestellt sind ebenfalls die Bedeckungsgrade der Kohlenwasserstoffe,
die sehr schnell nach den in Tab. 6.1 angegebenen Reaktionswegen zerfallen.
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Abb. 6.3: Berechnete Oberfla¨chenbedeckungen unter stationa¨ren Bedingungen fu¨r Platin als Funk-
tion der Temperatur (logarithmische Skala), aufgetragen sind die Werte am Kanalaus-
gang; Magerphase (links), Fettphase (rechts)
Die Platinoberfla¨che unter der Reduktionsmittel-reichen Abgaszusammensetzung ist u¨ber den ge-
samten untersuchten Temperaturbereich aufgrund des Volumenanteils von 2,1 % in der Gasphase
und des hohen Haftkoeffizienten nahezu vollsta¨ndig mit Kohlenmonoxid bedeckt. Erst ab 375°C
sinkt mit steigender Temperatur die Bedeckung von fast 100 auf 90 % ab. Die Reduktion des im
Gasstrom enthaltenen NO2 zu NO und weiter zum Stickstoff setzt schon bei niedrigen Tempe-
raturen ein, so dass die Bedeckung mit Stickstoffmonoxid und molekularem Stickstoff (N(s)) im
Temperaturbereich von 150-300°C ansteigt. Aufgrund der Zersetzung des Stickstoffdioxids liegt die
Oberfla¨chenbedeckung mit NO2(s) in einem Bereich unter 10
-8 und ist deshalb in Abb. 6.3 nicht
dargestellt. Das Einsetzen der NO-Reduktion ist gekennzeichnet durch die starke Abnahme der
NO-Bedeckung ab 300°C. Dabei bildet sich oberfla¨chengebundener Stickstoff (N(s)), der rekom-
biniert und dann als elementarer Stickstoff in die Gasphase desorbiert. Die Bedeckung mit O(s) ist
nicht dargestellt, da das CO aufgrund seines hohen Haftkoeffizienten mo¨gliche freie Oberfla¨chen-
pla¨tze fu¨r die dissoziative Adsorption von Sauerstoff blockiert. Wasserstoff, dessen Haftkoeffizient
ebenfalls gro¨ßer als der von Sauerstoff ist, belegt die Platinoberfla¨che fast u¨ber den gesamten
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Temperaturbereich zu rd. 1 %. Die Anzahl der freien Platinpla¨tze liegt bei niedrigen Temperaturen
in der Gro¨ßenordnung von 10-5, erreicht aber mit wachsender Temperatur einen Wert von 1 %
(350°C). Ab 525°C ist die Mehrheit der Oberfla¨chenpla¨tze nicht belegt, da sich bei diesen Tempe-
raturen das Adsorptions-/Desorptions-Gleichgewicht zusehends in Richtung Desorption verschiebt.
6.3.1 Simulation der stationa¨ren Untersuchungen
Bei den stationa¨ren Experimenten ist unter isothermen Bedingungen der Einfluss von CO bzw.
C3H6 in der Magerphase und von H2 in der Fettphase auf die Umsetzung von NO untersucht
worden. Aus der Darstellung der Konzentrationsverla¨ufe u¨ber die La¨nge des Katalysators ko¨nnen
wertvolle Informationen fu¨r die Modellierung gewonnen werden. So kann nicht nur die U¨berein-
stimmung der Ergebnisse am Ausgang des Katalysators verglichen werden, sondern es ko¨nnen
weitere Informationen u¨ber z. B. Diffusionslimitierungen der Reaktionen oder Inhibierungseffekte,
die nur am Eingang des Katalysators auftreten, gewonnen werden. Zudem kommt ein Vergleich
der Konzentrationen bei verschiedenen Katalysatorla¨ngen einer Betrachtung der Ergebnisse bei
verschiedenen Raumgeschwindigkeiten gleich (bei ansonsten gleichem Volumenstrom). Am En-
de des Katalysators bei 20 cm betra¨gt die Raumgeschwindigkeit 40000 h-1 (SATP), nach 16 cm
ist RG=50000, nach 12 cm betra¨gt sie 67000 und nach 8 cm schon 100000 h-1. In Abha¨ngigkeit
von der Drehzahl und Motorlast werden in einem Mittelklasse-PKW Raumgeschwindigkeiten von
6000-125000 h-1 erreicht [41].
Magerphase: Der Verlauf der NO-Konzentration in Abha¨ngigkeit der Temperatur unter mageren
Bedingungen ist bereits im vorherigen Abschnitt diskutiert worden. In Abb. 6.4 ist der Einfluss
der CO-Konzentration auf die NO-Oxidation in sauerstoffreicher Gasmischung dargestellt. Bei
250°C zeigen sowohl Experiment als auch Simulation auf den ersten 4 cm des Katalysators eine
leichte Inhibierung der NO-Oxidation durch CO und C3H6. Aus den Experimenten bei 250°C geht
hervor, dass CO und C3H6 gleichermaßen die Oxidationsreaktion inhibieren, da die gemessenen
NO-Konzentrationen am Anfang des Kanals unabha¨ngig vom CO- bzw. C3H6-Gehalt sind. Bei
den Simulationen hingegen weist der Verlauf ohne CO keine Inhibierung auf. Bei CO-Anteilen
von 0,04 und 0,08 Vol.-% allerdings zeigt auch die Simulation, dass die NO-Oxidation auf den
ersten Zentimetern nicht stattfindet. Im weiteren Verlauf der Stickstoffmonoxidumsetzung zeigen
Experiment und Simulation eine wachsende Inhibierung der NO-Oxidation mit steigendem CO-
Gehalt, da adsorbiertes Kohlenmonoxid Platinpla¨tze fu¨r die dissoziative Adsorption von Sauerstoff
blockiert und so die NO-Oxidation weder nach einem ER- noch nach einem LH-Mechanismus
ablaufen kann. Beide Reaktionspfade verlaufen u¨ber Sauerstoffatome, die an Platin gebunden sind.
Bei ho¨heren Temperaturen, z.B. 350°C, tritt in den Experimenten auf den ersten Zentimetern
des Katalysators der Einfluss der CO-Konzentration deutlicher hervor. Hier ist zu beobachten,
dass insbesondere bei 0,08 Vol.-% CO die NO-Umsetzung zu Beginn inhibiert wird. Nach ca.
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4 cm ist das CO vollsta¨ndig zu CO2 umgesetzt und es ist kein Einfluss auf die Stickoxidoxidation
mehr erkennbar. Die Simulationen bei 350 und 450°C u¨berscha¨tzen etwas die Oxidation auf den
ersten Zentimetern des Katalysators, ko¨nnen aber den Konzentrationsverlauf insgesamt sehr gut
wiedergeben. Des Weiteren wird der Konzentrationsverlauf bei 350 und 450°C kaum von dem
CO-Gehalt beeinflusst, da bei diesen Temperaturen die Umsetzung des NO nicht mehr von der
Kinetik sondern von der Thermodynamik bestimmt wird.
Der Einfluss der Propenkonzentration auf die NO-Umsetzung bei verschiedenen Temperaturen
la¨sst sich aus der Abb. 6.5 ableiten. Sowohl die experimentellen Daten als auch Simulationsergeb-
nisse zeigen nahezu die gleichen Effekte und Konzentrationsverla¨ufe wie bei den Untersuchungen
zum Einfluss der CO-Konzentration. Es tritt ebenfalls auf den ersten Zentimetern des Katalysators
eine Inhibierung der NO-Oxidation auf, die bei ho¨heren Temperaturen weniger stark ausgepra¨gt
ist. Das Propen beno¨tigt fu¨r die Abstraktion von Wasserstoffatomen und Kohlenwasserstofffrag-
menten freie Platinpla¨tze, die aufgrund ihrer hohen Desorptionsenergie und Stabilita¨t erst bei
ho¨heren Temperaturen die Oberfla¨che verlassen und somit die Sauerstoffadsorption blockieren, die
die Voraussetzung fu¨r die NO-Oxidation ist. Interessant ist hierbei, dass die alleinige Anwesen-
heit von CO (Experimente mit 0 ppm C3H6) trotz einer Gasphasenkonzentration von 400 ppm fu¨r
eine Inhibierung der NO-Oxidation am Katalysatoreingang nicht ausreicht. Das Gleiche gilt fu¨r
die Untersuchungen mit 60 ppm Propen aber ohne Kohlenmonoxid (0 Vol.-% CO) in Abb. 6.4.
Erst die Anwesenheit von beiden Reduktionsmitteln fu¨hrt in den Simulationen zu einer deutli-
chen Verminderung der Stickoxidumsetzung auf den ersten Zentimetern. Nach der Zu¨ndung der
CO- und C3H6-Oxidation geht die Oberfla¨che in einen sauerstoffbedeckten Zustand u¨ber und die
Inhibierung der NO-Oxidation geht zuru¨ck. Die Ergebnisse der Simulation zeigen, dass der ent-
wickelte Reaktionsmechanismus den Konzentrationsverlauf des Stickstoffmonoxids u¨ber die La¨nge
des Katalysators sehr gut reproduziert.
Fettphase: Bei den Untersuchungen in einer reduzierenden Atmospha¨re (Fettphase) ist der Ein-
fluss von Wasserstoff auf die NO-Reduktion bei verschiedenen Temperaturen betrachtet worden,
Abb. 6.6. Es zeigt sich dabei, dass die Reduktion mit und ohne H2 in Anwesenheit von CO und
C3H6 bei niedrigen Temperaturen nicht ablaufen kann, da die Platinoberfla¨che mit adsorbiertem
CO vergiftet ist. Wie aus Oberfla¨chenbedeckungen in der Fettphase in Abb. 6.3 zu erkennen
ist, ist die Oberfla¨che bei niedrigen Temperaturen fast vollsta¨ndig mit Kohlenmonoxid belegt, so
dass bei der Reduktion mit CO bzw. C3H6 die zur NO-Dissoziation no¨tigen freien Platinpla¨tze
nicht zur Verfu¨gung stehen. Die Reduktion mit H2 findet bei 250°C nicht statt, da sich aufgrund
der CO-Bedeckung die Aktivierungsenergie der Reaktion erho¨ht und die Reaktionsgeschwindig-
keit bei dieser Temperatur fu¨r einen signifikanten Umsatz nicht ausreicht. Bei 350 und 450°C
zeigt sich ein deutlicher Umsatz an NO, der mit steigendem Wasserstoffgehalt zunimmt. Aber
auch ohne H2, d.h. nur mit CO und C3H6, ist die Reduktion des Stickstoffmonoxids zu erkennen.
Ausschlaggebend ist fu¨r die Reduktion die Anwesenheit von Wasserstoff und nicht die Ho¨he der
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H2-Konzentration, was am geringen Einfluss auf den Umsatz bei 0,7 und 1 Vol.-% H2 zu erkennen
ist. Die sehr gute U¨bereinstimmung der Modellrechnungen mit den experimentell ermittelten Wer-
ten zeigt die erfolgreiche U¨bertragung des Mechanismus fu¨r die Magerphase auf eine reduzierende
Gaszusammensetzung.
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Abb. 6.4: Einfluss der CO-Konzentration auf die NO-Oxidation an Pt/Al2O3 unter stationa¨ren
Magerbedingungen bei verschiedenen Temperaturen; Vergleich von Experiment (2, 3,
4) und Simulation (—) mit NO-Feedwert 100 ppm (links), 200 ppm (mitte), 500 ppm
(rechts), Gaszusammensetzung: 60 ppm C3H6, 12 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-%
H2O, Balance N2
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Abb. 6.5: Einfluss der C3H6-Konzentration auf die NO-Oxidation an Pt/Al2O3 unter stationa¨ren
Magerbedingungen bei verschiedenen Temperaturen; Vergleich von Experiment (2, 3,
4) und Simulation (—) mit NO-Feedwert 100 ppm (links), 200 ppm (mitte), 500 ppm
(rechts), Gaszusammensetzung: 0,04 Vol.-% CO, 12 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-
% H2O, Balance N2
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Abb. 6.6: Einfluss der H2-Konzentration auf die NO-Reduktion an Pt/Al2O3 unter stationa¨ren
Fettbedingungen bei verschiedenen Temperaturen; Vergleich von Experiment (2, 3,
4) und Simulation (—) mit NO-Feedwert 100 ppm (links), 200 ppm (mitte), 500 ppm
(rechts), Gaszusammensetzung: 2,1 Vol.-% CO, 60 ppm C3H6, 0,9 Vol.-% O2, 7 Vol.-%
CO2, 10 Vol.- % H2O, Balance N2
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6.3.2 Simulation der Mager-/Fett-Wechsel
Der zuvor beschriebene Elementarmechanismus auf Platin ist fu¨r die Simulation von Mager-/Fett-
Wechseln eines Pt/Al2O3 Katalysators bei verschiedenen Temperaturen herangezogen worden. Die
in Abb. 6.7 dargestellten experimentellen und simulierten Ergebnisse zeigen die Konzentrations-
verla¨ufe von NO und NO2 in der Mager- und Fettphase. Die Experimente streuen in einem Bereich
von ± 30 ppm aufgrund der verwendeten Messtechnik, weisen aber keine zeitliche A¨nderung der
Konzentrationen auf, da die Reaktionen an der katalytischen Oberfla¨che sehr schnell ablaufen, so
dass ein quasi-stationa¨res Verhalten angenommen werden kann.
Die NOx-Feedwerte betragen bei den Untersuchungen sowohl in der Mager- als auch in der Fett-
phase jeweils 200 ppm NO und 40 ppm NO2. Bei 250 und 350°C ergeben sich NO-Umsa¨tze von
ungefa¨hr 60 %. Das Maximum des Umsatzes wird, wie aus Abb. 6.1 zu erkennen, bei ca. 275°C
erreicht. Fu¨r ho¨here Temperaturen ist die Umsetzung durch die Lage des thermodynamischen
Gleichgewichts begrenzt, so dass bei 450°C lediglich ein Umsatz von ca. 20 % erreicht wird. In
der Fettphase findet bei 250°C noch keine Reduktion des NO statt, wa¨hrend das NO2 aufgrund
seiner ho¨heren Reaktivita¨t schon vollsta¨ndig zu NO reduziert worden ist. Bei einer Temperatur
von 350°C werden ungefa¨hr 75 % der zugefu¨hrten Stickoxide zu N2 reduziert und erst bei noch
ho¨heren Temperaturen tritt Vollumsatz auf. Unerwu¨nschte Nebenreaktionen zu N2O sind im ver-
wendeten Elementarmechanismus implementiert, treten aber unter diesen Reaktionsbedingungen
nicht auf. Die Platinoberfla¨che unter der fetten Gasatmospha¨re (Abb. 6.3) weist eine zu gerin-
ge Belegung mit N(s) auf, damit es zu einer nennenswerten Bildung von N2O kommen ko¨nnte.
Es kommt vielmehr zur Rekombination und gleichzeitiger Desorption des an Platin adsorbierten
Stickstoffs. Die assoziative Desorptionsreaktion ist stark von der Bedeckung mit CO abha¨ngig. Die
Annahme basiert auf der U¨berlegung, dass ein stark an die Oberfla¨che gebundenes Moleku¨l wie
Kohlenmonoxid das Fermi-Niveau senkt [75]. Durch die Abnahme der Elektronendichte kommt es
zur Schwa¨chung der Pt-N Bindung, was zur einer Abnahme der Aktivierungsenergie fu¨hrt.
Der bei den experimentellen Untersuchungen verwendete Flachbettreaktor mit Zapfstellen bietet
die Mo¨glichkeit jeweils nach 4 cm Katalysatorla¨nge die aktuelle Gaskonzentration zu bestimmen.
Die gemessenen und simulierten Ortsprofile wa¨hrend der Magerphase von NO, NO2 und C3H6 bei
den drei untersuchten Temperaturen sind in Abb. 6.8-6.10 dargestellt. Interessant ist insbesondere,
dass bei 250°C, bevor die zu erwartende NO-Oxidation eintritt, ein Anstieg der NO-Konzentration
zu verzeichnen ist. Zuru¨ckzufu¨hren ist dies auf die anfa¨ngliche Reduktion des NO2 zu NO durch
CO und C3H6. Durch einen Vergleich mit dem Ortsprofil von Propen (analog zu dem von CO)
erkennt man, dass die Oxidation erst einsetzen kann, wenn die Reduktionsmittel zu CO2 umgesetzt
worden sind. Mithilfe der Simulationen konnte gezeigt werden, dass im Wesentlichen die Oxidation
des Kohlenmonoxids fu¨r dieses Verhalten verantwortlich ist. Durch die Oxidation von CO werden
lokal kurzzeitig freie Oberfla¨chenpla¨tze geschaffen, die die Zersetzung der Stickoxide ermo¨glichen.
Im weiteren Verlauf des Katalysators findet dann die Umsetzung des NO zu NO2 statt. Bei ho¨heren
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Abb. 6.7: Mager-/Fett-Wechsel von 300s/15s fu¨r Pt/Al2O3 bei verschiedenen Temperaturen; Ver-
gleich von Experiment (4, 2) und Simulation (—); Magerphase: 200 ppm NO, 40 ppm
NO2, 60 ppm C3H6, 0,04 Vol.-% CO, 12 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-% H2O, Ba-
lance N2 und Fettphase: 200 ppm NO, 40 ppm NO2, 60 ppm C3H6, 2,1 Vol.-% CO,
0,7 Vol.-% H2, 0,9 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-% H2O, Balance N2
Temperaturen kommt es am Eingang des Katalysators schon zur Oxidation des Stickstoffmonoxids
ohne vorherige Reduktion, da die Oxidation von CO und C3H6 bei diesen Temperaturen deutlich
schneller ablaufen. Die Ortsprofile von NO, NO2 und C3H6 werden von den Simulationen sehr
gut wiedergegeben. Der Transporteinfluss auf die Reaktionen wird auf den ersten Zentimetern
unterscha¨tzt, so dass die Umsetzung sowohl der Stickoxide als auch von CO und C3H6 etwas zu
schnell ablaufen.
6.3.3 Bildung von Platinoxid
Es hat sich sowohl bei den Experimenten als auch bei den Simulationen gezeigt, dass die katalyti-
sche Aktivita¨t des Platins bei den stationa¨ren Untersuchungen geringer ist als bei den zyklischen
Mager-/Fett-Wechseln. Bei den Experimenten unter stationa¨ren Bedingungen wird weniger NOx
umgesetzt als in den dynamischen Versuchen mit einer wechselnden mageren und fetten Abgaszu-
sammensetzung. Dieses Verhalten ist mit anderen Gaszusammensetzungen und unterschiedlichen
Zykluszeiten schon mehrfach in der Literatur beschrieben worden [118, 119, 120, 121, 122, 123].
Bei ku¨rzeren Mager-/Fett-Zykluszeiten als den hier untersuchten 300s/15s wird das Verhalten
durch Adsorptionseffekte erkla¨rt. Gase wie CO, C3H6 oder NO ko¨nnen in der Magerphase auf der
Edelmetalloberfla¨che oder auf dem Support adsorbieren (Adsorbate ko¨nnen dann durch Spill-over
zum Edelmetall wandern) und dadurch die Umsetzung inhibieren. Durch A¨nderung der Gaszusam-
mensetzung desorbieren oder reagieren die Adsorbate und stellen die Oberfla¨chenpla¨tze wieder
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Abb. 6.8: Ortsprofile von NO, NO2, C3H6 wa¨hrend des Magerzyklus bei 250
◦C; Vergleich von
Experiment (4, 2, 3) und Simulation (—)
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Abb. 6.9: Ortsprofile von NO, NO2, C3H6 wa¨hrend des Magerzyklus bei 350
◦C; Vergleich von
Experiment (4, 2, 3) und Simulation (—)
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Abb. 6.10: Ortsprofile von NO, NO2, C3H6 wa¨hrend des Magerzyklus bei 450
◦C; Vergleich von
Experiment (4, 2, 3) und Simulation (—)
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zur Verfu¨gung. Allerdings erscheint diese Erkla¨rung fu¨r den Betrieb im Drei-Wege-Katalysator mit
Zykluszeiten von ca. 1 Hz realistischer.
Eine andere Mo¨glichkeit ist, dass es in der Magerphase mit einem hohen Anteil an Oxidations-
mitteln (O2 und NO2) zur Bildung einer du¨nnen Platinoxidschicht kommt, die die katalytische
Aktivita¨t des Edelmetalls herabsetzt [124, 125, 126, 127, 128]. In Abb. 6.11 ist die mit dem Pro-
gramm HSC [129] berechnete thermodynamische Gleichgewichtszusammensetzung von Platin in
Luft dargestellt. Die Bildung von Platinoxid in der Form PtO und PtO2 ist im betrachteten Tem-
peraturbereich mo¨glich, da erst ab 550°C elementares Platin die stabilste Verbindung darstellt.
Allerdings kann auch mit experimentellen Surface-Science-Methoden nur schwer unterschieden
werden, ob sich nur eine Lage aus adsorbiertem Sauerstoff oder eine du¨nne Schicht aus elementa-
rem Platinoxid bildet. In den kurzen Fettphasen reagiert der gebundene Sauerstoff mit CO, C3H6
und H2 und es bildet sich wieder reduziertes Platin. In den stationa¨ren Untersuchungen ohne
Phase mit einem hohen Anteil an Reduktionsmitteln kann sich die Platinoxidschicht nicht wieder
zuru¨ckbilden, so dass es insgesamt zu einer geringeren katalytischen Aktivita¨t im Vergleich zu den
Mager-/Fett-Wechseln kommt. In einem Artikel u¨ber die Platinoxidbildung bei der NO-Oxidation
von Olsson und Fridell [130] wird neben dem Sauerstoff in der Gasphase auch NO2 als Quelle
fu¨r die Oxidbildung in Betracht gezogen [125, 126]. Das NO2 als starkes Reduktionsmittel zerfa¨llt
auf der Edelmetalloberfla¨che sehr schnell und ist eine Hauptquelle fu¨r adsorbierten Sauerstoff auf
Platin [107, 114].
Gesta¨rkt wird die Annahme der Platinoxidbildung durch Untersuchungen zum Einfluss der Parti-
kelgro¨ße auf verschiedene Oxidationsreaktionen. Es hat sich dabei gezeigt, dass unter oxidierenden
Bedingungen kleine Edelmetallpartikel eine geringere katalytische Aktivita¨t aufweisen als gro¨ßere
Partikel [108, 130, 131, 132, 133]. Die Tatsache, dass Bulk-Platin im Allgemeinen nur sehr schwer
zu oxidieren ist, widerspricht nicht dieser Beobachtung, da kleine Metallcluster ha¨ufig ein ganz
anderes Verhalten bei kleiner werdenden Partikelgro¨ßen zeigen [134]. Neben dem Einfluss der Par-
tikelgro¨ße zeigt sich auch ein Einfluss des verwendeten Supports bzw. der Washcoatkomponenten
auf die Oxidationsstufe des Platins [130, 135, 136, 137]. Elektrophile Washcoatkomponenten wie
γ−Al2O3 (Lewis-Sa¨ure) verringern lokal die Elektronendichte am Platin. Bei der Bildung von Pla-
tinoxid werden ebenfalls Elektronen transferiert, aber diesmal vom Platin zum Sauerstoff. Durch
die geringere Elektronendichte an Platin aufgrund des sauren Supports wird deshalb weniger Pla-
tinoxid gebildet. Durch Zusatz von basischen Washcoatbestandteilen wie Barium ka¨me es danach
zu einer lokal erho¨hten Elektronendichte, die zu einer gesteigerten Bildung von Platinoxid fu¨hrt und
somit zu einer noch geringeren katalytischen Aktivita¨t im Vergleich zum reinen Platin-Katalysator.
Diese Erwartung deckt sich mit Ergebnissen fu¨r Pt/Ba/Al2O3, die in Kapitel 7 erla¨utert werden.
Es zeigt sich bei der Diskussion der Oxidbildung, dass die Vorga¨nge sehr komplex sind und von
vielen Faktoren beeinflusst werden. Die Bildung von elementarem Platinoxid kann durch das Simu-
lationsprogramm DETCHEM, aufgrund von unbekannten kinetischen Daten der PtO bzw. PtO2-
Bildung, nicht wiedergegeben werden. Allerdings zeigt die simulierte Oberfla¨chenbedeckung des
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Abb. 6.11: Thermodynamische Berechnung der Platinoxidanteils in Abha¨ngigkeit der Temperatur;
Gaszusammensetzung: 20 Vol.-% O2 in N2
Edelmetalls in der Magerphase in Abb. 6.3, dass sich schon bei niedrigen Temperaturen eine fast
vollsta¨ndig mit Sauerstoff bedeckte Platinoberfla¨che bildet, was die Vorstufe zur Oxidbildung dar-
stellt. In der Fettphase jedoch wird das Platin durch den hohen Anteil an Reduktionsmitteln wieder
reduziert und es bildet sich eine mit CO bedeckte Oberfla¨che aus. Wie eingangs erwa¨hnt, geht
die Platinoxid-Bildung mit einer reduzierten Aktivita¨t einher, da sich die katalytische Oberfla¨che
verkleinert. Um das Verhalten wa¨hrend der Mager-/Fett-Wechsel und den stationa¨ren Unter-
suchungen richtig beschreiben zu ko¨nnen, ist das Verha¨ltnis von katalytischer zu geometrischer
Oberfla¨che Fcat/geo angepasst worden, um der vera¨nderten katalytischen Aktivita¨t Rechnung zu tra-
gen. Fcat/geo kann aus den CO-Chemisorptionsmessungen abgeleitet werden, wobei sich fu¨r Platin
ein Wert von 41 ergibt (vgl. Abschnitt 3.2.4). Diese Messungen werden an vollsta¨ndig reduzierten
Katalysatoren durchgefu¨hrt. Unter einer fetten Gaszusammensetzung liegt ebenfalls ein reduzier-
ter Katalysator vor, so dass hier ein Wert von 41 realistisch erscheint. In der Magerphase bildet
sich partiell Platinoxid, das aber durch den zyklischen Wechsel der Gaszusammensetzung wieder
reduziert wird. Bei den stationa¨ren Experimenten liegt dauerhaft eine oxidierende Atmospha¨re vor
und es kann sich mehr Platinoxid bilden. In den Simulationen wird dieses Verhalten durch ver-
schiedene Fcat/geo-Werte beru¨cksichtigt. In der Magerphase der dynamischen Experimente wird ein
Wert von 25 verwendet, wa¨hrend fu¨r die Simulationen der stationa¨ren Untersuchungen Fcat/geo auf
10 reduziert wird. Die benutzten Werte sind in Tab. 6.6 zusammengefasst.
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6.4 Simulation der Untersuchungen am Motorpru¨fstand
Der entwickelte Mechanismus zur Beschreibung der Oxidations- und Reduktionsreaktionen auf
Platin ist zur numerischen Simulation des instationa¨ren Verhaltens eines Pt/Al2O3-Katalysators
(HPT) wa¨hrend eines Motorpru¨fzyklus eingesetzt worden. Die Messungen am Mittelklassemotor im
Motorpru¨fstand sind in Abschnitt 4.2 na¨her erla¨utert. Basierend auf den stationa¨ren Kanalsimula-
tionen mit DETCHEMRESERVOIR und dem entwickelten Elementarmechanismus, die im vorherigen
Abschnitt diskutiert worden sind, wird das Verhalten eines gesamten Monolithen unter transienten
Randbedingungen mit DETCHEMMONOLITH [138] simuliert, um eine allgemeinere Anwendung des
Reaktionsmechanismus zu u¨berpru¨fen. Zugleich kann gepru¨ft werden, inwiefern die numerische
Simulation von Abgaskatalysatoren herangezogen werden kann, um die Emissionen wa¨hrend des
NEFZ voraussagen zu ko¨nnen. Dies ist von Bedeutung, da die Untersuchungen von Katalysatoren
am Motorpru¨fstand sehr kostenintensiv sind.
Unter den Bedingungen im Motorpru¨fstand u¨bernimmt der Pt/Al2O3-Katalysator die Funktion
eines Drei-Wege-Katalysators. Bei Verwendung eines Ottomotors schwankt der λ -Wert zyklisch
um den sto¨chiometrischen Wert von eins, wie in Abschnitt 2.4 bereits dargelegt worden ist. Nur
bei λ=1 ko¨nnen die drei Schadstoffe CO, HC und NOx simultan und effektiv (Konversion > 95 %)
umgesetzt werden. Aufgrund der Motorsteuerung und der geforderten Last schwankt der Sauer-
stoffgehalt deutlich und es werden λ -Werte von 0,95 bis zu kurzzeitigen Spitzen von 1,6 erreicht.
Die Untersuchungen im Flachbettreaktor sind hingegen mit einem synthetischen Dieselabgas mit
einer mageren und einer fetten Abgaszusammensetzung zur Katalysatorregeneration durchgefu¨hrt
worden. Die λ -Werte bewegen sich deshalb im Bereich von 2,13 und 0,96.
Fu¨r die Simulation muss die genaue Abgaszusammensetzung bekannt sein. Deshalb sind ein paar
vereinfachende Annahmen getroffen worden, die in Abschnitt 4.2 na¨her erla¨utert worden. In der
Regel wird weder die Wasserstoffkonzentration noch der Wasserdampfgehalt im Abgas gemes-
sen, so dass diese aus den Konzentrationen von CO und CO2 abgeleitet werden mu¨ssen. Ferner
wird der Gehalt an unverbrannten Kohlenwasserstoffen nur in Form des Gesamtkohlenstoffan-
teils experimentell bestimmt. Eine genaue Aufschlu¨sselung der Produktverteilung kann deshalb
nicht vorgenommen werden. Fu¨r die Simulationen wird der THC-Gehalt in schnell-reagierende und
langsam-reagierende Kohlenwasserstoffe umgerechnet. Als Modellkohlenwasserstoffe dienen auf
der einen Seite Methan, das relativ reaktionstra¨ge ist und deshalb erst bei ho¨heren Temperaturen
umgesetzt wird. Auf der anderen Seite wird, wie bei den Experimenten im Flachbettreaktor auch,
Propen als repra¨sentativer Vertreter fu¨r die reaktiven Alkene und Aromaten herangezogen. Der
THC-Gehalt ist zu 5 % auf CH4 und zu 95 % auf C3H6 verteilt worden
3. Die verwendete Kohlen-
wasserstoffverteilung stimmt gut mit Daten aus der Literatur zur durchschnittlichen Emission von
Kohlenwasserstoffen von Mittelklassefahrzeugen mit Ottomotor u¨berein [43].
3Angabe des Motorherstellers
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Der Massenstrom des Abgases, der in Abb. 4.4 dargestellt ist, wird in die Gasgeschwindigkeit
am Kanaleingang umgerechnet. Dabei wird eine effektive Gesamt-Kanalquerschnittsfla¨che von
0,005 m2 zugrunde gelegt, die jedoch nur etwa 50 % der gesamten Querschnittsfla¨che darstellt.
Die Porendiffusion im Washcoat wird u¨ber das Effektivita¨tskoeffizienten-Modell beru¨cksichtigt.
Die Verwendung von Effektivita¨tskoeffizienten (η) ist zula¨ssig, da der Reaktionsablauf bei der vom
Motor emittierten Gaszusammensetzung (λ ≈ 1) hauptsa¨chlich durch die CO-Oxidation bestimmt
wird. Als Gasphasenspezies, aus der sich η bestimmt, wird dementsprechend Kohlenmonoxid ver-
wendet.
Als Anfangstemperatur fu¨r den Monolithen wurde 315 K gewa¨hlt. Wa¨rmeverluste am Rand des
Cannings werden durch Strahlung mit einem Emissionskoeffizienten von 0,8 und durch einen Wa¨r-
meu¨bergangskoeffizienten von 80 W/(m2 K) bei einer Umgebungstemperatur von 323 K modelliert.
Tab. 6.8: Stoffwerte des Katalysators, der Isolierung und der Schale
Monolith Isolierung Schale
Wa¨rmeleitfa¨higkeit (axial) [W/m·K] 0,44a 0,1a 25
Wa¨rmeleitfa¨higkeit (radial) [W/m·K] 0,30a 0,1a 25
Wa¨rmekapazita¨t [J/g·K] 0,7a 0,8 0,43
Dichte [kg/m3] 540 969 7700
aWert bei 25°C. Die Temperaturabha¨ngigkeit wird in den Simulationen
durch ein Polynom 3. Grades beschrieben.
Abbildung 6.12 zeigt die experimentell aufgenommene Gasphasentemperatur vor und hinter ei-
nem unbeschichteten Wabenko¨rper wa¨hrend des Fahrzyklus am Motorpru¨fstand, der in Abb. 4.3
wiedergegeben ist. Auf dem unbeschichteten Wabenko¨rper, der die gleichen Abmessungen, Zell-
dichte und Wandsta¨rke aufweist wie der beschichtete Katalysator, findet keine Reaktion statt, so
dass das thermische Verhalten des Abgassystems ohne Einfluss von endothermen oder exothermen
Reaktionen untersucht werden kann. Der Monolith reagiert aufgrund seiner geringen spezifischen
Wa¨rmekapazita¨t sehr schnell auf die Temperatura¨nderungen, die durch den Abgasstrom aufge-
pra¨gt werden. Die Temperatur steigt zu Beginn des Fahrzyklus deutlich an, bleibt aber wa¨hrend
des Stadtzyklus aufgrund der moderaten Geschwindigkeit von maximal 50 km/h nahezu konstant
bei 300°C. Nach 780 Sekunden beginnt der U¨berland-Zyklus mit einer Beschleunigungsfahrt auf
70 km/h und die Temperatur des Abgasstroms steigt schnell auf Werte u¨ber 400°C an. Im Bereich
der Maximallast des Motors am Ende des NEFZ mit einer Geschwindigkeit von 120 km/h wird
auch die ho¨chste Temperatur mit 570°C erreicht. Zum Vergleich ist in der Abbildung die numerisch
berechnete Temperatur am Katalysatorauslass aufgetragen. Fu¨r die Simulation sind die in Tabelle
6.8 aufgelisteten Randbedingungen fu¨r den Katalysator und das Canning mit Isolierung herangezo-
gen worden. Die numerische Berechnung der Gasphasentemperatur kann das thermische Verhalten
des unbeschichteten Wabenko¨rpers sowohl in den ersten 100 Sekunden der Aufheizphase, in der
die Temperatur von 30 auf 240°C stark ansteigt, als auch im weiteren Verlauf des Fahrzyklus mit
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einer sehr langsamen Temperaturrampe gut wiedergeben. Lediglich am Ende des Zyklus, bei dem
der Motor nach der maximalen Geschwindigkeit in den Leerlauf schaltet, fa¨llt die berechnete Gas-
phasentemperatur nicht schnell genug im Vergleich zur experimentell aufgenommenen Temperatur
ab.
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Abb. 6.12: Vergleich zwischen experimentell ermittelter und berechneter Gasphasentemperatur am
Katalysatorauslass fu¨r einen unbeschichteten Wabenko¨rper (400 cpsi/6,5 mil) als Funk-
tion der Zeit im Motorpru¨fzyklus (NEFZ)
Fu¨r die Simulation der Abgastemperatur des mit Platin beschichteten Katalysators mit der Be-
zeichnung HPT ist der in Abschnitt 6.2 na¨her erla¨uterte Elementarmechanismus verwendet worden.
Die Abb. 4.4 und 4.5 zeigen die sehr stark variierenden λ -Werte, Massenstro¨me und Konzentra-
tionen von THC, CO, NOx, die als Eingangsgro¨ßen fu¨r die Simulationen des Abgaskatalysators
dienen. Die numerisch berechnete Temperatur am Katalysatorauslass des Platinkatalysator ist in
Abb. 6.13 dargestellt. Zu erkennen ist bei der gemessenen Temperatur der im Vergleich zu den
Experimenten mit dem unbeschichteten Wabenko¨rper deutlich langsamere Temperaturanstieg. Bei
den Untersuchungen mit dem HPT-Katalysator ist zusa¨tzlich ein kleiner unbeschichteter Waben-
ko¨rper im Vorrohr installiert worden. Dieser besitzt keine katalytische Aktivita¨t, vermindert aber
die Temperatur des Abgases vor Eintritt in den nachgeschalteten Platinkatalysator und ermo¨glicht
dadurch verbesserte Ru¨ckschlu¨sse auf den Zu¨ndzeitpunkt der Reaktionen. Ein Vergleich der Tem-
peraturrampen des unbeschichteten Wabenko¨rpers (Abb. 6.12) mit denen des Platinkatalysators
(Abb. 6.13) la¨sst diesen Sachverhalt deutlich werden. Die numerisch berechnete Temperatur nach
dem Katalysator stimmt innerhalb der ersten 560 Sekunden sehr gut mit den gemessenen Werten
u¨berein. Ab einer Temperatur von 350°C setzt die Umsetzung der Kohlenwasserstoffe und des
Kohlenmonoxids ein. Beides sind exotherme Reaktionen, die zu einer deutlich erho¨hten Tempera-
tur der Gasphase fu¨hren. Durch die freigesetzte Reaktionswa¨rme steigt die berechnete Temperatur
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signifikant u¨ber die bei den Experimenten gemessene Temperatur an. Im Weiteren entkoppeln sich
beide Temperaturen und es zeigt sich ein paralleler aber um einige Grad Celsius verschobener
Verlauf.
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Abb. 6.13: Vergleich zwischen experimentell ermittelter und berechneter Gasphasentemperatur
am Katalysatorauslass fu¨r Pt/Al2O3 (HPT) als Funktion der Zeit im Motorpru¨fzyklus
(NEFZ); langsamere Temperaturrampe durch vorgeschalteten unbeschichteten Waben-
ko¨rper
Die Abweichungen bei der berechneten Gastemperatur im Vergleich zur gemessenen haben jedoch
nur einen geringen Einfluss auf die Simulation der Oxidations- und Reduktionsreaktionen auf
Platin und ko¨nnen durchaus im Messverfahren begru¨ndet sein, z. B. Temperaturmessung nicht
unmittelbar am Katalysatorausgang sondern weiter stromabwa¨rts, wo bereits die Abku¨hlung des
Abgases eingesetzt hat. In den Abbildungen 6.14, 6.15 und 6.16 sind die kumulierten Emissionen
der Experimente und der numerischen Simulation fu¨r die Schadstoffspezies THC, CO und NOx
am Katalysatorauslass wa¨hrend des Fahrzyklus dargestellt. Zu beachten ist bei der Interpretation
der Ergebnisse, dass der eingesetzte Platinkatalysator im Gegensatz zu den bei Serienmodellen
verwendeten Katalysatoren deutlich ku¨rzer ist, so dass es auch nach Einsetzen des Light-offs zu
deutlich erho¨hten Durchbru¨chen der Schadstoffe kommt.
Die HC-Emissionen im realen Motorabgas bestehen insgesamt aus einer großen Anzahl von ver-
schiedenen Kohlenwasserstoffen, wobei die Produktverteilung zudem noch von der Motorlast und
dem λ -Wert abha¨ngt. In den Simulationen wird diese komplexe Zusammensetzung durch ein
Gemisch von Methan und Propen angena¨hert. Der Gesamtkohlenwasserstoffgehalt in den Experi-
menten sowie in den Simulationen steigt, bis die Zu¨ndtemperatur erreicht ist, kontinuierlich an. Die
Emissionen nach dem Katalysator stimmen anna¨hernd mit den Rohemissionen des Motors u¨berein,
so dass kein Umsatz zu verzeichnen ist. Die Zu¨ndtemperatur von ca. 350°C wird nach 560 Sekunden
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des Fahrzyklus erreicht. In den Simulationen ist zu diesem Zeitpunkt sowohl ein deutlicher Anstieg
in der Gastemperatur zu verzeichnen, was auf eine stark exotherme Reaktion schließen la¨sst, als
auch eine Stagnation der THC-Emission am Katalysatorauslass zu erkennen. Das im Vergleich
zum Methan reaktivere Propen wird zu CO2 und H2O oxidiert. Zwar wird bei dieser Temperatur
auch schon ein Teil des CH4 umgesetzt; die vollsta¨ndige Oxidation setzt aber erst zu Beginn des
EUDC-Zyklus nach 780 Sekunden ein. Dies wird verdeutlicht durch den in Abb. 6.13 dargestellten
Temperaturanstieg nach ca. 740 s. Ab diesem Zeitpunkt werden in den Simulationen mehr Koh-
lenwasserstoffe umgesetzt als in den Experimenten, so dass die berechneten THC-Emissionen am
Katalysatorende teilweise unter den gemessenen Werten liegen. Insbesondere im U¨berland-Zyklus
ist der berechnete HC-Umsatz fast vollsta¨ndig wa¨hrend die kumulierten Gesamtkohlenwasserstoffe
weiter ansteigen. Der Zu¨ndzeitpunkt kann durch das Verha¨ltnis von Methan zu Propen eingestellt
werden, da mit wachsendem CH4-Gehalt die Temperatur zu ho¨heren Werten verschoben wird.
Hinsichtlich der numerischen Berechnung der kumulierten THC-Emissionen zeigt sich, dass die
starke Vereinfachung, die HC’s in zwei Gruppen zu unterteilen, eine sinnvolle Annahme darstellt,
die jedoch dazu fu¨hrt, dass die numerischen Ergebnisse stark von der angenommenen Eduktzu-
sammensetzung (Verha¨ltnis CH4/C3H6) abha¨ngig ist.
Die CO-Emissionen in Abb. 6.15 verhalten sich bezu¨glich ihres kumulierten Verlaufs und ihres
Zu¨ndzeitpunktes a¨hnlich wie die THC-Emissionen. Das Kohlenmonoxid wird erst u¨ber einer Tem-
peratur von 300°C umgesetzt, die nach ca. 560 Sekunden erreicht wird, so dass bis zu diesem
Zeitpunkt die kumulierten Emissionen nach dem Katalysator denen vor dem Katalysator entspre-
chen. Nach der Zu¨ndung der Reaktion wird ein Teil des Kohlenmonoxids zu CO2 oxidiert, der
Großteil passiert jedoch den Katalysator. Deutlich ausgepra¨gter ist die Oxidation des Kohlenmon-
oxids zu Beginn des EUDC-Zyklus nach 780 Sekunden. Der Umsatz steigt in den Untersuchungen
am Motorpru¨fstand auf u¨ber 80 % an. Die Simulation kann zwar diesen Verlauf gut wiedergeben,
der Umsatz bricht aber nach rd. 1000 s ein und die gesamten Rohemissionen an CO brechen durch.
Dieses Verhalten deutet auf einen Mangel an verfu¨gbaren Sauerstoff hin, was durch Betrachtung
der THC-Emissionen und des Sauerstoffsignals nach dem Katalysator (nicht dargestellt) besta¨tigt
wird. Das vorhandene O2 reagiert bevorzugt mit den Kohlenwasserstoffen zu Kohlendioxid, so dass
nicht mehr ausreichend Sauerstoff fu¨r die Umsetzung des CO zur Verfu¨gung steht.
Die in Abb. 6.16 dargestellten NO-Emissionen - bei der Verbrennung im Motor entsteht zu ca.
98 % NO - weisen den gleichen Verlauf wie das Kohlenmonoxid auf. Bei niedrigen Temperaturen
findet kein Umsatz statt und die kumulierten Emissionen vor und nach dem Katalysator sind
anna¨hernd gleich. Der Zu¨ndzeitpunkt fu¨r die Umsetzung der Stickoxide setzt erst nach 820 s im
U¨berlandzyklus bei einer Temperatur von ca. 350°C ein. Die Umsetzung wird im weiteren Verlauf
der Simulationen etwas unterscha¨tzt, so dass in den Simulationen mehr Stickoxide durchbrechen
als in den Experimenten.
Aufgrund der um den sto¨chiometrischen Punkt oszillierenden Gaszusammensetzung, wie sie fu¨r
einen Ottomotor spezifisch ist, steht nicht ausreichend Sauerstoff fu¨r die Oxidation des NO zur
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Verfu¨gung. Stattdessen verla¨uft die Umsetzung der Stickoxide mithilfe des Kohlenmonoxids nach
der Bruttogleichung 2.4. Diese findet jedoch auf der Platinoberfla¨che nicht als direkte Reaktion
zwischen den beiden Edukten statt. In einer sto¨chiometrischen Abgaszusammensetzung wird das
CO ab einer bestimmten Temperatur oxidiert und stellt dadurch lokal freie Oberfla¨chenpla¨tze fu¨r
die Dissoziation des NO zur Verfu¨gung. Vor Beginn der CO-Oxidation ist aber die Oberfla¨che des
Katalysators fast vollsta¨ndig mit Kohlenmonoxid belegt, wie aus Abb. 6.3 fu¨r eine magere Abgas-
zusammensetzung zu erkennen ist. Es stehen zu wenig freie Platinpla¨tze fu¨r Adsorption und Zerfall
der Kohlenwasserstoffe bzw. fu¨r den Zerfall der Stickoxide zur Verfu¨gung, so dass es zu keiner Um-
setzung dieser Schadstoffkomponenten kommen kann. Nach Zu¨ndung der Kohlenwasserstoff- und
CO-Reaktion nimmt die Zahl der freien Oberfla¨chenpla¨tze zu und ermo¨glicht eine Zunahme der
NO-Dissoziation.
25
30
35
40
45
s s
i o
n  
[ g
]
Exp. vor Kat
Exp. nach Kat
Simulation
0
5
10
15
20
0 200 400 600 800 1000 1200
T H
C
- E
m
i s
Zeit [s]
Abb. 6.14: Vergleich zwischen experimentell ermittelte und berechnete THC-Emissionen (kumu-
liert) fu¨r Pt/Al2O3 (HPT) als Funktion der Zeit im Motorpru¨fzyklus (NEFZ)
Die Unterschiede zwischen den berechneten und den gemessenen Emissionen von THC, CO und
NO im außersta¨dtischen Fahrzyklus nach rd. 1000 Sekunden lassen sich bei Betrachtung des Sau-
erstoffsignals bzw. λ -Wertes nach dem Katalysator erkla¨ren. Die Oxidation der Kohlenwasserstoffe
wird bei ho¨heren Temperaturen deutlich u¨berscha¨tzt und es findet eine vollsta¨ndige Umsetzung
statt. Der O2-Gehalt in der sto¨chiometrischen Gaszusammensetzung liegt im Bereich von 1-2 Vol.-
% und der Sauerstoff wird bei der numerischen Simulation im EUDC-Zyklus aufgrund der KW-
Oxidation nahezu vollsta¨ndig verbraucht. Der λ -Wert liegt in den Experimenten bei einem Wert
von 0,98 und in den Rechnungen aufgrund des hier fehlenden Sauerstoffs noch deutlich darun-
ter. In dieser fetten Abgaszusammensetzung wird nahezu die gesamte Platinoberfla¨che, wie aus
Abb. 6.3 zu erkennen ist, mit CO belegt. Durch den Mangel an O2 kann das Kohlenmonoxid
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nicht oxidiert werden und es ko¨nnen, wie oben erla¨utert, nicht genu¨gend freie Oberfla¨chenpla¨tze
fu¨r die Dissoziation des Stickstoffmonoxids bereit gestellt werden, so dass bei der numerischen
Berechnung der CO- und NO-Konzentrationen kein Umsatz festzustellen ist.
Fu¨r die Umsetzung der anderen Abgaskomponenten und die Leistungsfa¨higkeit des Platinkata-
lysators ist im Wesentlichen der Zu¨ndzeitpunkt entscheidend. Dieser wird von den Simulationen
insgesamt gut wiedergeben. Zu beachten ist bei der Interpretation der Ergebnisse, dass sich in den
Experimenten durch einen zusa¨tzlich eingebauten Wabenko¨rper eine langsamere Temperaturrampe
ergibt. Dieser im Vergleich zu Laborexperimenten und zu herko¨mmlichen NEFZ-Untersuchungen
langsame Temperaturanstieg stellt die detaillierte Modellierung vor eine große Herausforderung, da
nicht nur die Kinetik sondern auch das thermische Verhalten des Katalysator richtig beschrieben
werden mu¨ssen. Bei schnelleren Aufheizrampen, wie sie z. B. auch unter realistischen Bedingungen
im Fahrzeug auftreten, verkleinert sich der Fehler beim Zu¨ndzeitpunkt deutlich. Beim Kaltstart
des Motors kann sich der Katalysator schon nach 200 s auf eine Temperatur von 500°C aufheizen
[7]. In den Untersuchungen in dieser Arbeit erreicht der Monolith die gleiche Temperatur erst nach
rd. 1000 Sekunden.
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Abb. 6.15: Vergleich zwischen experimentell ermittelte und berechnete CO-Emissionen (kumuliert)
fu¨r Pt/Al2O3 (HPT) als Funktion der Zeit im Motorpru¨fzyklus (NEFZ)
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Abb. 6.16: Vergleich zwischen experimentell ermittelte und berechnete NO-Emissionen (kumuliert)
fu¨r Pt/Al2O3 (HPT) als Funktion der Zeit im Motorpru¨fzyklus (NEFZ)
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7.1 Hintergrund
Diesel- und Mager-Mix-Motoren weisen gegenu¨ber Ottomotoren eine deutlich bessere CO2-Bilanz
auf, da sie mit sauerstoffreicher Brennluft den Kraftstoff effektiver verwerten ko¨nnen. Allerdings
ist das Problem der Abgasreinigung in sauerstoffreichen Abgasen im Gegensatz zum Ottomotor,
bei dem Drei-Wege-Katalysatoren zum Einsatz kommen, bislang ungelo¨st. Zuku¨nftig erfordern die
gesetzlichen Abgasvorschriften Euro 5 und Euro 6 Maßnahmen hinsichtlich der NOx-Minderung,
die u¨ber innermotorische bzw. verbrennungsseitige Verbesserungen hinausgehen.
Einen viel versprechenden Ansatz zur NOx-Minderung stellt der sogenannte NOx-
Speicherkatalysator dar. Diese Technologie basiert auf der Einspeicherung der Stickoxide
im Katalysator in Form von Nitraten, die jedoch beseitigt werden mu¨ssen, sobald die Spei-
cherkapazita¨t des Katalysators erscho¨pft ist. Die Regeneration des mit Nitraten beladenen
Speicherkatalysators erfolgt in regelma¨ßigen Zeitabsta¨nden durch gezielte kurze Anfettung des
Luft-/Kraftstoffgemisches, wodurch ein CO- und H2-reiches Abgas entsteht. Damit werden
sowohl die Nitrate zersetzt als auch die desorbierten Stickoxide reduziert. Das System kommt
daher ohne zusa¨tzliche Betriebsmittel aus. Bisherige Nachteile dieser Technologie liegen im etwas
erho¨hten Kraftstoffverbrauch durch die periodische Motoranfettung, insbesondere aber in einer
zu geringen Katalysator-Lebensdauer.
Die Entwicklung solcher Konzepte und die Auslegung der Abgasanlage sind ein komplexer Pro-
zess, welcher ein simulationsunterstu¨tztes Vorgehen erfordert, um Kosten und Entwicklungszeiten
zu verku¨rzen. Voraussetzung fu¨r die Entwicklung von Simulationsmodellen ist ein tiefgreifendes
Versta¨ndnis der physikalischen und chemischen Prozesse auf dem Katalysator, zu dessen Erlan-
gung die gezielte experimentelle Analyse und die darauf aufbauende mathematische Modellbildung
und numerische Simulation des Katalysatorsystems unerla¨sslich sind.
Fu¨r die Modellierung des NOx-Speicherkatalysators (Pt/Ba/Al2O3) ist der auf dem molekula-
ren Geschehen basierende Reaktionsmechanismus an Platin, der in Kapitel 6 erla¨utert ist, um
mehrere Globalreaktionen fu¨r die NOx-Speicherung an Barium und die Regeneration erweitert
worden. Die Kombination des auf Elementarschritten basierenden Mechanismus auf Platin mit
Globalreaktionen fu¨r die NOx-Sorption und anschließende Regeneration des Speichermaterials bie-
tet mehrere Vorteile. Der im vorherigen Kapitel anhand von Experimenten im Flachbettreaktor
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und im Motorpru¨fstand getestete Mechanismus liefert eine detaillierte Beschreibung der in der
Mager- und Fettphase ablaufenden Oxidations- und Reduktionsreaktionen. Basierend auf den nu-
merisch berechneten Konzentrationsverla¨ufen der Gasphasenspezies, die durch Verwendung des
Reaktionsmechanismus u¨ber einen breiten Parameterbereich (Temperatur, Raumgeschwindigkeit
und Konzentration) interpolierbar sind, kann ein Modell fu¨r die Aufnahme von NOx an Barium
entwickelt werden. Da die genauen Vorga¨nge wa¨hrend der Einspeicherung und Regeneration noch
nicht im Detail bekannt sind, muss auf Globalreaktionen zuru¨ckgegriffen werden. Die Verwen-
dung von Elementarmechanismen setzt ein physikalisch-chemisches Versta¨ndnis der ablaufenden
Reaktionen voraus (vgl. Abschnitt 5.2.2).
Die Verwendung von auf Elementarreaktionen basierenden Mechanismen bietet zudem den Vor-
teil, dass ein detaillierter Einblick in die Reaktionen an der Edelmetallkomponente gewa¨hrt wird.
Durch Betrachtung der Oberfla¨chenbelegung u¨ber die La¨nge des Katalysators und als Funktion
der Temperatur ko¨nnen die Zusta¨nde vor und nach der Zu¨ndung von Reaktionen untersucht und
auftretende Hemmeffekte identifiziert werden.
Die U¨bertragung des fu¨r Pt/Al2O3 entwickelten Mechanismus auf einen Platin-haltigen Bariumka-
talysator liefert wichtige Informationen u¨ber den Einfluss der Washcoatbestandteile (hier Barium)
auf die an der Edelmetallkomponente ablaufenden Reaktionen, die bei alleiniger Betrachtung des
NSC-Systems nicht auffallen. In Abschnitt 7.3 wird gezeigt, dass die Barium-haltige Probe ei-
ne deutlich geringere katalytische Oxidationsaktivita¨t als der Platinkatalysator aufweist. Auf der
anderen Seite kann in der Fettphase eine gesteigerte Aktivita¨t fu¨r die Reduktion der Stickoxide
festgestellt werden (s. a. Abschnitt 7.4).
Fu¨r die numerische Berechnung des NSC-Systems sind im Wesentlichen die gleichen Eingabedaten
wie in Kapitel 6 fu¨r den Platin-Katalysator verwendet worden (vgl. Tab. 6.7). Eine Ausnahme bildet
dabei das Verha¨ltnis von katalytischer zu geometrischer Oberfla¨che Fcat/geo fu¨r Platin in der Mager-
phase unter zyklischen Bedingungen, welches gegenu¨ber den vorherigen Berechnungen reduziert
werden musste, um die geringere katalytische Aktivita¨t der Barium-Probe zu beru¨cksichtigen. Im
detaillierten Modell beeinflusst der Faktor Fcat/geo direkt die Oberfla¨chenreaktionsgeschwindigkeit
und ist fu¨r Platin von 25 (Mager-/Fett-Wechsel) auf einen Wert von 8 reduziert worden (s. a. Ab-
schnitt 7.3). Die Ergebnisse bezu¨glich der reduzierten katalytischen Aktivita¨t von Barium-haltigen
Katalysatoren decken sich mit bereits vero¨ffentlichen Literaturdaten, die von einer geringeren NO-
und Kohlenwasserstoff-Oxidationsaktivita¨t berichten [130]. Eine weitere A¨nderung in den Simu-
lationen betrifft die unter fetten Bedingungen auftretende ho¨here Aktivita¨t der Katalysatorprobe
mit Barium im Vergleich zu Pt/Al2O3. Eine mo¨gliche Ursache liegt in der Reduzierung der CO-
Inhibierung der Reduktionsreaktionen an Platin aufgrund der Anwesenheit von Barium, das weitere
Adsorptionspla¨tze zur Verfu¨gung stellt. In den Simulationen wird dies durch eine Verringerung der
CO-Bedeckungsabha¨ngigkeit der NO-Reduktion mit Wasserstoff beru¨cksichtigt, vgl. Tab. 6.5. Der
Wert fu¨r die Bedeckungsabha¨ngigkeit der Aktivierungsenergie (εCO(s)) ist von 80 auf 50 kJ/mol
reduziert worden.
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7.2 Modellbildung
7.2.1 Shrinking-Core-Ansatz
Der Simulation der NOx-Sorption an Barium liegt die Modellvorstellung einer diffusionslimitier-
ten Speicherung, das sogenannte Shrinking-Core-Modell, zugrunde [28, 36, 57, 62, 139]. Die in
Abb. 3.2 gezeigten TEM-Aufnahmen haben ergeben, dass die Bariumcluster eine poro¨se Struktur
mit einem Durchmesser von ca. 100 nm aufweisen. Die Modellvorstellung des Shrinking-Core ba-
siert nun auf der Tatsache, dass Ba(NO3)2 ein deutlich gro¨ßeres molares Volumen (80,66 cm
3/mol)
aufweist als BaCO3 (46,00 cm
3/mol) [140, 141]. Wenn Stickoxide aus der Gasphase eingespeichert
werden, wandelt sich das Bariumcarbonat in Bariumnitrat um, z. B. nach Gl. 7.1. Basierend auf
der poro¨sen Struktur der Bariumcluster und davon ausgehend, dass sich sein Gesamtvolumen nicht
a¨ndert, fu¨hrt die Volumenvergro¨ßerung des sich bildenden Nitrates dazu, dass sich die Poren ver-
engen. In Abb. 7.1 ist die Riss- und Porenbildung im Bariumcluster wa¨hrend der Speicherung und
Regeneration dargestellt. Es entsteht durch die Sorption von NOx eine dichte Nitratschicht an
der Außenseite des Clusters. Dadurch wird die weitere Diffusion der Stickoxide in das Korn hinein
behindert. Mit zunehmender Dauer der Einspeicherung wa¨chst die Nitratschicht an, so dass die
Diffusionsschicht immer gro¨ßer und damit die Einspeicherung schlechter wird. Diese Diffusionsli-
mitierung stellt den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt des Einspeicherprozesses dar [57].
(a) Speichercluster wa¨hrend der Speicherung (b) Speichercluster wa¨hrend der Regeneration
Abb. 7.1: Riss- und Porenbildung im Bariumcluster wa¨hrend der Mager-/Fett-Phase [139]
Mit Beginn der Regeneration o¨ffnen sich die Poren des Clusters wieder und die Diffusion des Re-
duktionsmittels zum Bariumnitrat wird erleichtert. In Abb. 7.1 ist ein Bariumcluster wa¨hrend der
Fettphase mit einem hohen Anteil an Reduktionsmitteln dargestellt. Zu erkennen sind die durch die
Regeneration geo¨ffneten Poren. Die Regeneration des Speichermaterials ist daher kein diffusionsli-
mitierter Prozess mehr sondern wird durch die Reaktionsgeschwindigkeit der Reduktionsreaktionen
bestimmt.
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7.2.2 Reaktionsmechanismus
Die Beschreibung des NOx-Speicherkatalysators basiert auf drei reversiblen Speicherreaktionen an
Bariumcarbonat und drei Regenerationsreaktionen des Bariumnitrats. Zwar gibt es in der Literatur
zahlreiche Modelle zur Speicherung/Regeneration von Stickoxiden an Barium, allerdings kein auf
Elementarschritten beruhendes. Daher sind die Reaktionen in der Mager- als auch in der Fettphase
in dieser Arbeit als Globalreaktionen modelliert.
BaCO3 +2NO2 + 12 O2 ⇀↽ Ba(NO3)2 +CO2 (7.1)
BaCO3 +2NO+ 12 O2 ⇀↽ Ba(NO2)2 +CO2 (7.2)
Ba(NO2)2 +O2 → Ba(NO3)2 (7.3)
BaCO3 +3NO2 ⇀↽ Ba(NO3)2 +NO+CO2 (7.4)
Ba(NO3)2 +3CO → BaCO3 +2NO+2CO2 (7.5)
Ba(NO3)2 +3H2 +CO2 → BaCO3 +2NO+3H2O (7.6)
Ba(NO3)2 + 13 C3H6 → BaCO3 +2NO+H2O (7.7)
Beschrieben wird die Aufnahme der Stickoxide an Barium durch drei Speicherreaktionen. XRD-
Untersuchungen des Modellkatalysators haben ergeben, dass von Bariumcarbonat als Speicher-
stelle unter den vorliegenden Bedingungen auszugehen ist, da sich Bariumoxid bzw. -hydroxid bei
Anwesenheit von CO2 und H2O schon bei Raumtemperatur zu Carbonat umwandelt [13]. Die
Aufnahme von Stickstoffdioxid unter Bildung von Bariumnitrat stellt die erste Reaktion (Gl. 7.1)
dar. Durch die Bildung der Nitrate aus Carbonat wird wa¨hrend der Speicherung CO2 freigesetzt.
Stickstoffmonoxid kann in Anwesenheit von Sauerstoff auch direkt eingespeichert werden, wobei
sich zuerst Bariumnitrit (Ba(NO2)2) bildet. Diese Reaktion tra¨gt der experimentellen Beobachtung
von Bariumnitrit Rechnung, die mehrfach in der Literatur erwa¨hnt wird [21, 22]. Das Bariumnitrit
stellt jedoch nur ein Zwischenprodukt dar, welches nach kurzer Zeit zu Nitrat weiteroxidiert wird
(Gl. 7.3). Des Weiteren kann es auch zur direkten Speicherung von NO2 an Bariumcarbonat ohne
Beteiligung von O2 und der gleichzeitigen Freisetzung von NO kommen. Dabei disproportioniert
der Stickstoff im NO2 (+IV) zu Stickstoff mit der Oxidationszahl +II im NO und +V im Nitrat.
Diese Reaktion ist in der Literatur u¨ber NOx-Speicherkatalysatoren als ”
Disproportionierungsreak-
tion“ bekannt.
Fu¨r die Reaktion der Stickoxide an Barium ist im detaillierten Modell ein Shrinking-Core-Ansatz
mit inaktivem Kern [36] verwendet worden, der die diffusionslimitierte Einspeicherung in der Ma-
gerphase beru¨cksichtigt. Die TEM-Untersuchungen (Abschnitt 3.2.2 und Abb. 7.2, rechts) der
Modellkatalysatoren haben ergeben, dass die Bariumcluster eine poro¨se Struktur und einen Durch-
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messer von ca. 100 nm aufweisen, so dass die Annahme einer Diffusionslimitierung wa¨hrend der
Speicherung der Stickoxide gerechtfertigt erscheint. Bei vielen experimentellen Untersuchungen ist
beobachtet worden, dass bei der Aufnahme der Stickoxide nur ca. 20 % der auf den Katalysator
aufgebrachten Speicherkomponente effektiv genutzt werden. Ausgehend von großen Bariumparti-
keln bedeutet dies, dass nur die a¨ußere Schicht an der Reaktion partizipiert und der innere Teil
des Partikels fu¨r die Speicherung nicht zur Verfu¨gung steht (inaktiver Kern). In Abb. 7.2 ist ein
Bariumcluster mit einem inaktiven Kern und einer a¨ußeren Nitratschicht, die die Diffusion in das
Partikel hinein behindert, abgebildet.
Die numerische Umsetzung des Shrinking-Core-Ansatzes beruht auf der diffusionslimitierten Ein-
speicherung der Stickoxide als geschwindigkeitsbestimmenden Schritt. Ausgehend davon, dass die
Umwandlung von Carbonat zu Nitrat an der Reaktionsfront nicht durch die Reaktionsgeschwin-
digkeit sondern von dem Transport der Edukte in das Partikel hinein bestimmt wird, stellt sich
ein quasi-stationa¨rer Zustand ein. Unter dieser Voraussetzung ko¨nnen die Geschwindigkeitsansa¨tze
fu¨r Diffusion und Reaktion gleichgesetzt werden. Eine detaillierte Herleitung des Shrinking-Core-
Modells ist im Anhang zu finden.
Beispielhaft kann fu¨r die NO2-Speicherung (Gl. 7.1) der in Gl. 7.8 dargestellte Geschwindigkeits-
ansatz mit einem Anteil fu¨r die Hin- und die Ru¨ckreaktion abgeleitet werden. Die Geschwin-
digkeitskoeffizienten der Hinreaktion (kf) sind u¨ber einen einfachen Arrhenius-Ansatz mit einem
pra¨exponentiellen Faktor und einer Aktivierungsenergie modelliert. Die Ru¨ckreaktion (kb) wird in
Abha¨ngigkeit von der Gleichgewichtskonstanten der Speicherreaktion ausgedru¨ckt, die wiederum
eine Funktion der Reaktionsenthalpie und -entropie ist. Die thermodynamischen Daten fu¨r ∆RH
und ∆RS sind aus Literaturdaten berechnet worden [142]. Wa¨hrend der Speicherung bildet sich
eine Nitratschicht der Dicke ` aus. Daher steigt der Inhibierungsterm τ in Gl. 7.11 an. Der effektive
Geschwindigkeitskoeffizient k˜f wird kleiner und die Reaktionsgeschwindigkeit der Einspeicherung
verlangsamt sich. Der effektive Diffusionskoeffizient Ds beschreibt den Transport der Stickoxide
innerhalb des Bariumpartikels und ha¨ngt stark von der Reaktionstemperatur ab. Der Diffusions-
koeffizient besitzt zwar eine physikalische Bedeutung, der Wert fu¨r jede Temperatur ist aber aus
den Experimenten abgeleitet worden. Die ermittelten Werte liegen zwischen denen fu¨r die Diffu-
sion von Gasen in poro¨sen Festko¨rpern (1 ·10−7 m2/s [85]) und denen fu¨r konfigurelle Diffusion
(1 ·10−14 m2/s [86]).
r˙NO2−O2−Ba = k˜f ·CNO2 ·C0.25O2 ·ΘBaCO3− k˜b ·C0.5CO2 ·ΘBa(NO3)2 (7.8)
k˜f =
kf
1+ kf ·C0.25O2 · τ
; k˜b =
kb
1+ kf ·C0.25O2 · τ
(7.9)
kf = Af · exp
[
−Eaf
RT
]
; kb =
kf
KeqNO2−O2−Ba
=
kf
exp(−∆RHRT + ∆RSR )
(7.10)
91
7 Platin und Barium auf Aluminiumoxid
r r
tot
l
BaCO
3
Ba(NO )
3 2
r
Nitrat
r
0
Al O
2 3
Inaktiver Kern
(a) (b)
Abb. 7.2: (a) Modellvorstellung des Shrinking-Core mit inaktivem Kern, (b) TEM-Aufnahme eines
Barium Clusters
τ =
`
Ds
· rNitrat
rtot
·Fcat/geo (7.11)
Die Bedeckung des Bariums bezieht sich auf den maximal verfu¨gbaren Anteil, d. h. ohne inerten
Kern und ergibt sich aus den Anteilen von Bariumnitrat und -nitrit, Θ = ΘBa(NO3)2 +ΘBa(NO2)2 .
Streng genommen stellen ΘBa(NO2)2 und ΘBa(NO3)2 keine Bedeckungen sondern einen Molenbruch
bezu¨glich der gesamten theoretisch verfu¨gbaren Menge an Bariumcarbonat dar. Die Dicke der
Nitratschicht kann in Abha¨ngigkeit der Bedeckung und der Radien des Partikels bzw. des inerten
Kerns ausgedru¨ckt werden, `= rtot−
(
r3tot−Θ ·
(
r3tot− r30
))1/3
. Auf die gleiche Weise kann auch die
Position der Nitrat-Carbonat Grenzschicht durch die gleichen Parameter beschrieben werden,
rNitrat = rtot
[
1−Θ+
(
r0
rtot
)3
·Θ
]1/3
.
Die Bariumspeicherkomponente wird in der kurzen Fettphase durch die reichlich vorhandenen Re-
duktionsmittel wieder regeneriert. Das Bariumnitrat kann sowohl mit Kohlenmonoxid oder Was-
serstoff als auch mit Propen regeneriert werden [29, 30, 31]. Bei der Regeneration wird Stick-
stoffmonoxid freigesetzt und es bildet sich wieder die Speicherkomponente Bariumcarbonat. Bei
der Reaktion mit H2 kommt es zur Bildung von Bariumoxid, das sich aber unter den gegebenen
Reaktionsbedingungen durch Reaktion mit Kohlendioxid zu Carbonat umwandelt. Daher ist die
Regeneration mit Wasserstoff und die Bildung von BaCO3 in einem Reaktionsschritt zusammen-
gefasst worden. Als weitere Reaktion ist die Regeneration mit Propen hinzugenommen worden, die
jedoch aufgrund der geringen C3H6-Konzentration in der Fettphase von untergeordneter Bedeu-
tung ist. Da die Reduktion der zuvor eingespeicherten Stickoxide ein sehr schneller Prozess ist, sind
die Reaktionen als Globalreaktionen mittels eines Arrhenius-Ansatzes aber ohne Inhibierungsterm
modelliert worden. Die bei der Regeneration freiwerdenden Stickoxide reagieren mit den anderen
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Gasphasenspezies am Platin nach den im Elementarmechanismus angegebenen Reaktionspfaden
weiter.
Die kinetischen Daten der Speicherreaktionen sind durch einen Vergleich der Simulationen mit
NOx-Langzeitspeicherexperimenten (LTS) validiert worden (vgl. Abb. 7.3). Die Regeneration des
Ba(NO3)2 in der Fettphase mit den Reduktionsmitteln CO, H2 und C3H6 ist an Untersuchungen
der zyklischen Mager-/Fett-Wechsel (Abb. 7.5) parametrisiert worden. Hinzu kommt der Ein-
fluss des Bariums auf die katalytische Aktivita¨t des Speicherkatalysators, die fu¨r die Magerphase
ebenfalls aus den Langzeitspeicherexperimenten und fu¨r die Fettphase aus den stationa¨ren Unter-
suchungen abgeleitet werden kann.
7.3 Simulation der NOx-Langzeitspeicher-Experimente
In Abb. 7.3 sind die ersten 800 Sekunden der Langzeitspeichermessungen mit einer Gesamtdauer
von rd. 4000 s fu¨r den NOx-Speicherkatalysator mit Platin als Edelmetallkomponente und Barium
als Speicherkomponente abgebildet. Der Katalysator ist vor Beginn der Experimente vollsta¨ndig
regeneriert worden. Der NSC wird danach mit einer mageren Abgaszusammensetzung beaufschlagt
und die A¨nderung der Stickoxidkonzentration verfolgt.
Die NOx-Speicherung ist charakterisiert durch eine vollsta¨ndige Aufnahme zu Beginn der Messung
und ein langsames Durchbrechen der Stickoxide im weiteren Verlauf. Mit wachsender Zykluszeit
wandelt sich immer weniger Carbonat zu Nitrat um, da sich die Poren des Bariumclusters verschlie-
ßen, so dass die Stickoxide an der Diffusion in das Partikel hinein gehindert werden. Tra¨gt man den
integralen Wert der bei den LTS-Experimenten sorbierten Stickoxidmenge u¨ber der Temperatur
auf, so beschreibt der Verlauf eine Glockenkurve mit einem Maximum zwischen 350 und 400°C.
Zu beachten ist, dass die Speicherkapazita¨t des Katalysators unabha¨ngig von der Temperatur ist,
jedoch ist der Transport der Stickoxide in das Partikel hinein bei niedrigen Temperaturen diffusi-
onslimitiert. So ist bei einer Temperatur von 250°C nach 800 s die Speicherung noch nicht beendet.
Bei 450°C hingegen werden schon nach 220 s keine Stickoxide mehr aufgenommen, da bei dieser
Temperatur die Zersetzung der Nitrate an Einfluss gewinnt. Thermodynamische Berechnungen
von Schneider [59] zur thermischen Stabilita¨t von Ba(NO3)2 zeigen, dass sich das Gleichgewicht
mit steigender Temperatur in Richtung Bariumoxid bzw. -carbonat verschiebt. Zudem weist Bari-
umnitrat einen vergleichsweise niedrigen Schmelzpunkt von 590°C auf [141].
Nachdem kein NOx mehr eingespeichert werden kann, wird die Stickoxidkonzentration in der
Gasphase nur von der Oxidationsaktivita¨t des NSC bzw. bei ho¨heren Temperaturen vom thermo-
dynamischen Gleichgewicht bestimmt. Durch einen Vergleich der NO- und NO2-Konzentrationen
in den Abbildungen 6.7 und 7.3 wird deutlich, dass durch Zusatz von Barium die katalytische Ak-
tivita¨t fu¨r die NO-Oxidation reduziert wird. Olsson et al. berichten ebenfalls u¨ber eine verminderte
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HC- und NO-Oxidationsaktivita¨t fu¨r einen Bariumkatalysator [130]. Insbesondere wird bei niedri-
gen Temperaturen, bei denen der Umsatz nicht vom thermodynamischen Gleichgewicht bestimmt
wird, im Vergleich zum Platinkatalysator weniger NO zu NO2 umgesetzt. Die Charakterisierung
der Katalysatoren hinsichtlich der Partikelgro¨ße zeigt, dass die Platinpartikel auf dem NSC-System
kleiner sind als auf dem Pt/Al2O3-Katalysator. Kleinere Partikel fu¨hren im Allgemeinen zu einer
ho¨heren katalytischen Aktivita¨t, da mehr aktive Oberfla¨che fu¨r die heterogenen Reaktionen zur
Verfu¨gung steht. Somit wa¨re zu erwarten, dass die Oxidationsreaktionen an dem Pt/Ba/Al2O3-
Katalysator ausgepra¨gter ablaufen. Allerdings ist in Abschnitt 6.3.3 dargelegt worden, dass die
Aktivita¨tsunterschiede zwischen Platin- und Platin/Barium-Katalysatoren durch die Bildung von
Platinoxid erkla¨rt werden ko¨nnen. In Sauerstoff-reicher Gasatmospha¨re bildet sich bei der Barium-
haltigen Probe im Vergleich zum reinen Platinkatalysator mehr Platinoxid. Durch den basischen
Washcoatzusatz (Barium) wird lokal die Elektronendichte des Platin erho¨ht, was die Bildung von
PtO erleichtert. Der Effekt wird noch durch die kleinere Partikelgro¨ße des Platins auf dem NSC
versta¨rkt, da kleinere Metallcluster unter mageren Bedingungen schneller oxidiert werden ko¨nnen.
Um die geringere katalytische Aktivita¨t des NSC mit den Modellen richtig abbilden zu ko¨nnen, ist
das Fcat/geo in der Magerphase fu¨r Platin in den Simulationen von 25 (bei Pt/Al2O3, s. a. Tab. 6.7)
auf 8 reduziert worden. Neben der Untersuchung der katalytischen Aktivita¨t fu¨r die NO-Oxidation
dienen die LTS-Experimente vor allem zur Ermittlung der Parameter fu¨r das Shrinking-Core-Modell
in der Magerphase. So sind die kinetischen Daten fu¨r die Speicherreaktionen an Barium durch Ver-
gleich mit den experimentellen Werten abgescha¨tzt worden. Der Radius der Bariumpartikel, der
in den Shrinking-Core-Ansatz (Gl. 7.11) einfließt, erschließt sich aus den TEM-Untersuchungen
des NSC. Diese haben einen mittleren Durchmesser von 100 nm ergeben. Der inaktive Kern, der
nicht zur Aufnahme der Stickoxide zur Verfu¨gung steht, wird mit einem Durchmesser von 90 nm
angenommen. Damit werden rd. 75 % des Bariums nicht genutzt, was gut mit experimentellen
Untersuchungen u¨bereinstimmt. Die Speicherkapazita¨t des Katalysators ist bei der Modellierung
unabha¨ngig von der Temperatur und nimmt einen konstanten Wert an. In anderen publizierten
Modellen wird hingegen eine temperaturabha¨ngige Speicherkapazita¨t angenommen [34, 35]. Der
Transport der Stickoxide in das Partikel hinein geht u¨ber den Diffusionskoeffizienten Ds in das Mo-
dell mit ein. Bei niedrigen Temperaturen ist der Stofftransport deutlich sta¨rker diffusionslimitiert
als bei ho¨heren Temperaturen. So betra¨gt der Diffusionskoeffizient bei 250°C 10-12 m2/s wa¨hrend
bei 450°C Werte erreicht werden, die drei Gro¨ßenordnungen gro¨ßer sind. Der Inhibierungsterm in
Gl. 7.11 wird mit wachsender Nitratschichtdicke gro¨ßer, wodurch sich der effektive Geschwindig-
keitskoeffizient der Speicherung k˜f reduziert und die Reaktion insgesamt verlangsamt wird. Die
in Abb. 7.3 dargestellten Ergebnisse weisen eine gute U¨bereinstimmung bezu¨glich des NO- und
NO2-Konzentrationsverlaufs auf.
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Abb. 7.3: NOx-Langzeitspeicher Experimente fu¨r Pt/Ba/Al2O3 bei verschiedenen Temperaturen;
Vergleich von Experiment (4, 2) und Simulation (—); Magerphase: 200 ppm NO,
40 ppm NO2, 60 ppm C3H6, 0,04 Vol.-% CO, 12 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-%
H2O, Balance N2
7.4 Simulation der stationa¨ren Untersuchungen
Die numerische Simulation der Versuche unter stationa¨ren Fettbedingungen sind in Abb. 7.4 dar-
gestellt. Diese Untersuchungen haben das Ziel, den Einfluss der Wasserstoffkonzentration auf die
NO-Reduktion zu betrachten. Anhand dieser Ergebnisse kann zudem der Einfluss von Barium
auf die Reaktionen unter Reduktionsmittel-reicher Gasatmospha¨re evaluiert werden. Im vorherigen
Abschnitt ist der negative Einfluss von Barium auf die Oxidationsreaktionen, insbesondere der
NO-Oxidation, beschrieben worden.
Ein Vergleich der Ergebnisse fu¨r die Fettphase bei den stationa¨ren Untersuchungen des Pt/Al2O3-
Katalysators (Abb. 6.6) mit den hier fu¨r Pt/Ba abgebildeten zeigt die gesteigerte katalytische
Aktivita¨t der Barium-haltigen Probe. Die Reduktion des Stickstoffmonoxids mit Wasserstoff findet
beim NSC schon bei 250°C statt, bei der reinen Platinprobe ist hingegen kein Umsatz zu erkennen.
Bei ho¨heren Temperaturen ist der Umsatz unabha¨ngig von der H2-Konzentration, aber auch in
Abwesenheit von H2 ist eine gro¨ßere Aktivita¨t im Vergleich zum Pt/Al2O3 zu verzeichnen. Der
Einfluss von Barium ist zudem bei 350°C ausgepra¨gter als bei 450°C, da bei Pt/Al2O3 auch ohne
Barium am Ende des Katalysators Vollumsatz erreicht wird.
Die gesteigerte katalytische Aktivita¨t des Platin-Barium-Katalysators im Vergleich zum reinen Pla-
tinkatalysator unter reduzierenden Bedingungen kann zum Teil mit einer verminderten Inhibierung
durch Kohlenmonoxid erkla¨rt werden. In Abb. 6.3 ist die Oberfla¨chenbelegung des Platins unter
einer Reduktionsmittel-reichen Abgaszusammensetzung veranschaulicht. Die Oberfla¨che ist u¨ber
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einen großen Temperaturbereich mit CO belegt, was zu einer reversiblen Deaktivierung des Kataly-
sators fu¨hrt, da nicht ausreichend freie Platinpla¨tze fu¨r katalytische Reaktionen bereitstehen. Das
Barium stellt weitere Adsorptionspla¨tze fu¨r das Kohlenmonoxid zur Verfu¨gung und reduziert somit
die Inhibierung der Reduktionsreaktionen. Dieser Sachverhalt wird bei der numerischen Simulation
durch eine geringere Oberfla¨chenabha¨ngigkeit (εCO(s)) der Reduktionsreaktion mit adsorbiertem
Wasserstoff, H(s) + NO(s) → OH(s) + N(s), beru¨cksichtigt. Im detaillierten Mechanismus fu¨r
den Pt/Al2O3-Katalysator, der im vorigen Kapitel ero¨rtert worden ist, erho¨ht sich die Aktivie-
rungsenergie der Elementarreaktion bei vollsta¨ndiger Bedeckung mit CO um εCO(s)=80 kJ/mol.
Durch die Zugabe von Barium als zusa¨tzlichen Washcoatbestandteil und der damit einhergehenden
Verringerung der CO-Inhibierung, wird bei den Pt/Ba-Simulationen eine kleinere Oberfla¨chenab-
ha¨ngigkeit von 50 kJ/mol·ΘCO(s) angenommen. Das Verha¨ltnis von katalytischer zu geometrischer
Oberfla¨che von Platin in der Fettphase wird bei der Modellierung des NSC, wie in Kapitel 6, mit
einem Wert von 41 angesetzt.
Die numerische Simulation der NO-Reduktion an Pt/Ba/Al2O3 ist in der Lage, den experimen-
tell ermittelten Konzentrationsverlauf von Stickstoffmonoxid u¨ber die La¨nge des Katalysators zu
beschreiben. Durch die geringere Abha¨ngigkeit der NO-Reduktion mit Wasserstoff von der CO-
Bedeckung kann die gesteigerte katalytische Aktivita¨t der Barium-haltigen Probe bei den unter-
suchten Temperaturen gut wiedergegeben werden. Gro¨ßere Abweichungen bestehen lediglich fu¨r
die Berechnung des Konzentrationsverlaufs in Abwesenheit von Wasserstoff. Unter diesen Bedin-
gungen wird das NO mit CO bzw. C3H6 reduziert. Da dieser Schritt nicht als direkte Reaktion
zwischen CO- und NO-Moleku¨len auf der Platinoberfla¨che stattfindet, sondern auf der Dissoziation
des NO basiert (vgl. Abschnitt 6.4), ist dieser Reaktionspfad deutlich langsamer als die Umsetzung
mit Wasserstoff. Beim Vergleich mit dem Platinkatalysator zeigt sich, dass die Zugabe von Barium
nicht nur zu einer geringeren CO-Inhibierung der NO-Reduktion mit Wasserstoff fu¨hrt, sondern
dass auch die Zersetzung des Stickstoffmonoxids gefo¨rdert wird. Diese Elementarreaktion weist
ebenfalls eine von der Bedeckung mit Kohlenmonoxid abha¨ngige Aktivierungsenergie auf (s. a.
Tab. 6.5). Bei der Simulation des NSC in der Fettphase hat sich jedoch gezeigt, dass eine Redu-
zierung oder sogar der Wegfall von εCO(s) bei dieser Reaktion nicht ausreicht, um die gesteigerte
Aktivita¨t zu beschreiben. Hinsichtlich der verbesserten Fa¨higkeit durch Zusatz von Barium die
NO-Dissoziation zu katalysieren, muss festgehalten werden, dass bis jetzt noch zu wenig u¨ber den
gegenseitigen Einfluss von Platin und Barium auf der Ebene von Elementarreaktionen bekannt ist.
Hier bedarf es noch weiterer Untersuchungen, so ist bislang unklar, ob z. B. eine Verringerung der
CO-Inhibierung vorliegt oder ob Barium als katalytisches Zentrum fu¨r diese Reaktion fungiert. Fu¨r
die Modellierung mu¨sste eine Globalreaktion an Barium fu¨r die NO-Zersetzung hinzugenommen
oder es mu¨ssten die kinetischen Parameter im Elementarmechanismus fu¨r Platin gea¨ndert werden.
Der Bariumeinfluss auf die Zersetzung von NO in Abwesenheit von Wasserstoff ist jedoch nur
gering und im Vergleich zur Reduktion mit H2 vernachla¨ssigbar. Daher sind die zuvor genannten
Mo¨glichkeiten nicht angewendet worden.
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Abb. 7.4: Einfluss der H2-Konzentration auf die NO-Reduktion an Pt/Ba/Al2O3 unter stationa¨ren
Fettbedingungen bei verschiedenen Temperaturen; Vergleich von Experiment (2, 3,
4) und Simulation (—) mit NO-Feedwert 100 ppm (links), 200 ppm (mitte), 500 ppm
(rechts), Gaszusammensetzung: 2,1 Vol.-% CO, 60 ppm C3H6, 0,9 Vol.-% O2, 7 Vol.-%
CO2, 10 Vol.- % H2O, Balance N2
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7.5 Simulation der Mager-/Fett-Wechsel
7.5.1 Mager-/Fett-Wechsel (300s/15s)
Die in Abb. 7.5 gezeigten Mager-/Fett-Wechsel-Untersuchungen sind fu¨r die Parametrierung der
kinetischen Daten der Regenerationsreaktionen in der Fettphase herangezogen worden. Die Zy-
kluszeit betra¨gt 300 Sekunden fu¨r die Magerphase und 15 s fu¨r eine Reduktionsmittel-reiche Phase.
Die Phasendauer ist so gewa¨hlt worden, dass die Speicherung der Stickoxide bis zum deutlichen
Durchbruch von NOx aufgrund der sich erscho¨pfenden Aufnahmefa¨higkeit von Barium verfolgt
werden kann. Zudem stellen die 15 s Fettphase eine hinreichend lange Zeitspanne fu¨r die Rege-
neration des Speichermaterials dar und es ko¨nnen die Gasphasenkonzentrationen der Stickoxide
sowie der Reduktionsmittel (nicht dargestellt) gut verglichen werden. Der Katalysator ist wie in
den zuvor beschriebenen Untersuchungen vollsta¨ndig regeneriert worden.
Fu¨r die numerischen Berechnungen der NOx-Konzentrationsverla¨ufe in der Magerphase sind
die kinetischen Parameter des Shrinking-Core-Modells, die durch einen Vergleich mit den NOx-
Langzeitspeicher-Experimenten bestimmt worden sind, verwendet worden. Ebenso wie die NOx-
LTS-Experimente zeigen die dargestellten Konzentrationsverla¨ufe eine gute U¨bereinstimmung mit
den experimentellen Werten in der Magerphase. Der charakteristische Konzentrationsverlauf, mit
einer fast vollsta¨ndigen NOx-Aufnahme zu Beginn und dem schrittweisen Durchbruch von Stick-
oxiden im Verlauf des Magerzyklus, ist bereits in Abschnitt 7.3 diskutiert worden.
Die Regeneration des Speichermaterials kann durch die Reduktionsmittel CO, H2 und C3H6 nach
den in Abschnitt 7.2.2 erla¨uterten Reaktionsschritten erfolgen. Bei der Ru¨ckbildung von Bariumni-
trat zu -carbonat mit Wasserstoff bildet sich formal Bariumoxid. Aufgrund des hohen CO2-Gehalts
im Abgas reagiert BaO spontan zu BaCO3 weiter. Daher ist diese zweistufige Bildung des Barium-
carbonats in einer Reaktionsgleichung zusammengefasst. Die Regeneration von Ba(NO3)2 erfolgt
unter Freisetzung von Stickstoffmonoxid und CO2 bzw. H2O. Neben der Aufgabe, das Barium zu
regenerieren, wird ein Teil der Reduktionsmittel fu¨r die Umsetzung der Stickoxide zu Stickstoff auf
der Platinoberfla¨che beno¨tigt. Der Wirkungsgrad des NSC ist also abha¨ngig von der Regeneration
des Speichermaterials und der Reduktion der Stickoxide. Untersuchungen von Huang et al., Ab-
dulhamid et al. und Liu et al. [29, 30, 31] zum Einfluss des Reduktionsmittels auf die Regeneration
von NOx-Speicherkatalysatoren haben ergeben, dass Wasserstoff das effektivste Reduktionsmittel,
vor allem bei niedrigen Temperaturen, darstellt. Kohlenmonoxid weist eine a¨hnlich gute Regenera-
tionsaktivita¨t wie H2 auf. Eigene Simulationen und experimentelle Untersuchungen von Mahzoul
et al. [32] zeigen, dass es bei niedrigen Temperaturen aufgrund der hohen Oberfla¨chenbedeckung
des Platins mit CO zu einer Selbstinhibierung kommt (vgl. Abb. 7.4). Die Regeneration mit Pro-
pen ist bei allen Temperaturen deutlich schlechter und spielt in diesen Untersuchungen aufgrund
der geringen Konzentration von 60 ppm im Vergleich zum Wasserstoff (0,7 Vol.-%) bzw. Kohlen-
monoxid (2,1 Vol.-%) eine untergeordnete Rolle. Die Modellierung der Regenerationsreaktionen
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von Ba(NO3)2 erfolgt durch Globalreaktionen. Allerdings ist, wie in Abschnitt 7.2.1 dargelegt, die
Regeneration nicht diffusionslimitiert, so dass diese Reaktionen ohne Inhibierungsterm betrachtet
werden. Die Reduktion der Stickoxide mit CO, H2 und C3H6 auf dem Edelmetall wird durch den
aus Elementarschritten bestehenden Reaktionsmechanismus (vgl. Abschnitt 6.2) beschrieben.
Die numerisch berechneten Konzentrationsverla¨ufe von NO, NO2, C3H6 und H2 weisen sowohl in
der Mager- als auch in der Fettphase eine gute U¨bereinstimmung mit den experimentellen Daten
auf. Gro¨ßere Abweichungen bei der Simulation der Gasphasenkonzentrationen ko¨nnen nur in der
Fettphase bezu¨glich der NO-Konzentration bei 350 und 450°C festgestellt werden. Zu Beginn der
Fettphase gehen die zuvor eingespeicherten Stickoxide sehr schnell wieder in die Gasphase u¨ber und
es bildet sich ein NO-Regenerationspeak [62]. Im weiteren Verlauf der Fettphase reagiert NO an der
Edelmetallkomponente mit den Reduktionsmitteln zu N2 weiter. Insbesondere der ausgepra¨gte NO-
Regenerationspeak kann bei 450°C aufgrund der bei hohen Temperaturen zunehmenden Instabilita¨t
der Nitrate durch das entwickelte Modell fu¨r den Speicherkatalysator noch nicht hinreichend genau
wiedergegeben werden. Die Schwierigkeit ergibt sich dadurch, dass die freigesetzten Stickoxide
im Experiment erst mit kurzer Verzo¨gerung an Platin reduziert werden und somit ein Teil des
NO aus dem Katalysator ausgetragen wird. In den Simulationen sind die Reduktionsreaktionen
insbesondere bei 450°C so schnell, dass die Stickoxide sofort umgesetzt werden. Besser kann
der Verlauf des NO wa¨hrend der Fettphase bei 250°C beschrieben werden. Hier wird sowohl die
Ho¨he des Regenerationspeaks als auch sein langsamer Abbau im Verlauf der Fettphase richtig
wiedergegeben.
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Abb. 7.5: Mager-/Fett-Wechsel von 300s/15s fu¨r Pt/Ba/Al2O3 bei verschiedenen Temperaturen;
Vergleich von Experiment (Symbole) und Simulation (Linie); Magerphase: 200 ppm NO,
40 ppm NO2, 60 ppm C3H6, 0,04 Vol.-% CO, 12 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-%
H2O, Balance N2 und Fettphase: 200 ppm NO, 40 ppm NO2, 60 ppm C3H6, 2,1 Vol.-%
CO, 0,7 Vol.-% H2, 0,9 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-% H2O, Balance N2
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7.5.2 Mager-/Fett-Wechsel (60s/5s)
Im vorherigen Abschnitt sind lange Mager-/Fett-Zyklen mit einer Phasendauer von 300s/15s be-
trachtet worden. Realistische Zeitskalen liegen aber deutlich darunter, da zum einen die Anforde-
rungen an die NOx-Durchbru¨che aufgrund der gesetzlich vorgeschriebenen Emissionswerte weitaus
strenger sind. Zum anderen hat eine lange Regenerationsphase auch einen Mehrverbrauch an Kraft-
stoff zur Folge. Im Fahrzeug werden daher betriebspunktabha¨ngig Zyklen mit einer Beladungsphase
von ca. 60 Sekunden und rd. 5 Sekunden fette Abgasbedingungen realisiert [6]. In Abb. 7.6 ist
fu¨r einen Mager-/Fett-Wechsel von 60s/5s beispielhaft bei 350°C ein Vergleich von Experiment
und Simulation wiedergegeben. Dargestellt sind die Ergebnisse nachdem der Katalysator einen
zyklisch-stationa¨ren Zustand erreicht hat, d. h. dass sich die NOx-Umsa¨tze von Zyklus zu Zyklus
nicht mehr a¨ndern. In der Regel ist dies nach 10 hintereinander ablaufen Zyklen der Fall. Aufgrund
der unvollsta¨ndigen Regeneration verbleibt eine bestimmte Bariumnitratmenge im Katalysator, die
fu¨r diese Simulation abgescha¨tzt worden ist. Aus der Darstellung des Mager-/Fett-Wechsels ist
die sehr gute NOx-Aufnahme in der Magerphase bei einer Stickoxid-Eingangskonzentration von
240 ppm zu erkennen. Zu Beginn der kurzen Fettphase ist deutlich der NO-Regenerationspeak
zu sehen, wa¨hrend die NO2-Konzentration durch Reduktion mit Wasserstoff und aufgrund der
ho¨heren Reaktivita¨t sofort auf einen Wert nahe null zuru¨ckgeht. Die im Diagramm ebenfalls dar-
gestellten Simulationsrechnungen weisen sowohl in der Magerphase als auch in der Fettphase
eine hohe U¨bereinstimmung mit den gemessenen Konzentrationen von NO, NO2 und C3H6 bzw.
H2 (hier nicht abgebildet) auf. Auf die Problematik des NO-Regenerationspeaks ist bereits im
vorherigen Abschnitt eingegangen worden.
Weiteren Aufschluss u¨ber die Vorga¨nge wa¨hrend der Speicherung der Stickoxide geben die mit dem
Zapfstellenreaktor bestimmten Konzentrationen u¨ber die La¨nge des Katalysators, Abb. 7.7. Dar-
gestellt sind die Konzentrationen von Stickstoffmonoxid und -dioxid zu verschiedenen Zeitpunkten
in der Magerphase (0, 10, 20, 30 und 50 s). Die NO-Konzentration sinkt kontinuierlich entlang
der La¨nge des Katalysators aufgrund der Oxidation zu NO2. In deutlich geringerem Ausmaß tra¨gt
auch die Speicherung von NO an Bariumcarbonat nach Gleichung 7.2 unter der Bildung von Ba-
riumnitrit zum Umsatz bei. Die zeitliche Variation der Stickstoffmonoxidumsetzung ist gering und
durch die langsame Erscho¨pfung der Speicherkomponente bedingt, da mit steigender Zykluszeit
immer weniger Bariumcarbonat zur Verfu¨gung steht. Das Stickstoffdioxid auf der anderen Seite
weist ein deutlich davon abweichendes Verhalten auf. Am Eingang des Katalysators steigt die NO2-
Konzentration in Folge der Oxidation des NO an. Zur Mitte des Kanals bei rd. 8 cm u¨berwiegt
der Einfluss der Speicherreaktionen und die NO2-Konzentration sinkt im weiteren Verlauf ab. Die
zeitliche A¨nderung der NO2-Konzentration ist in diesem Fall deutlich ausgepra¨gter, wie an der
Auffa¨cherung des Konzentrationsverlaufs zu erkennen ist. Diese Verhalten kann aber mithilfe des
Shrinking-Core-Modells und der diffusionslimitierten Einspeicherung sehr gut wiedergeben werden.
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Abb. 7.6: Mager-/Fett-Wechseln von 60s/5s fu¨r Pt/Ba/Al2O3 bei 350
◦C; Vergleich von Expe-
riment (Symbole) und Simulation (Linie); Magerphase: 200 ppm NO, 40 ppm NO2,
60 ppm C3H6, 0,04 Vol.-% CO, 12 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-% H2O, Balance
N2 und Fettphase: 200 ppm NO, 40 ppm NO2, 60 ppm C3H6, 2,1 Vol.-% CO, 0,7 Vol.-%
H2, 0,9 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-% H2O, Balance N2
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Abb. 7.7: Ortsprofile von (a) NO, (b) NO2 zu bestimmten Zeitpunkten wa¨hrend des Magerzyklus
bei 350◦C; Vergleich von Experiment (4, 2) und Simulation (—)
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Abb. 7.8: Simulation (—) von mehreren Mager-/Fett-Wechseln von 60s/5s fu¨r Pt/Ba/Al2O3 bei
verschiedenen Temperaturen; Magerphase: 200 ppm NO, 40 ppm NO2, 60 ppm C3H6,
0,04 Vol.-% CO, 12 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-% H2O, Balance N2und Fettphase:
200 ppm NO, 40 ppm NO2, 60 ppm C3H6, 2,1 Vol.-% CO, 0,7 Vol.-% H2, 0,9 Vol.-% O2,
7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-% H2O, Balance N2
7.5.3 Zyklussimulationen
In den beiden vorherigen Abschnitten ist jeweils nur ein Mager-/Fett-Zyklus betrachtet worden.
Um die unvollsta¨ndige Regeneration und die Auswirkungen auf die weiteren Zyklen zu ermitteln,
sind Zyklusrechnungen mit drei aufeinander folgenden Mager-/Fett-Wechseln simuliert worden.
Gleichzeitig bietet sich die Mo¨glichkeit, die Bariumnitratverteilung entlang der Kanalachse nach
einem Zyklus mit unvollsta¨ndiger Regeneration zu untersuchen (2. und 3. Zyklus). Aufgrund der
langen Rechenzeit ist hingegen bei der Simulation des 60s/5s Wechsels im vorherigen Abschnitt
(Abb. 7.6) eine u¨ber die La¨nge des Katalysators gemittelte Nitratrestmenge abgescha¨tzt worden.
Dies stellt jedoch eine grobe Vereinfachung dar, da zu erwarten ist, dass sich eine u¨ber die La¨nge
des Katalysators ungleichma¨ßige Verteilung mit Ba(NO3)2 ergibt.
Abbildung 7.8 zeigt die Simulationsergebnisse fu¨r die ersten drei Mager-/Fett-Zyklen (60s/5s)
eines zu Beginn vollsta¨ndig regenerierten Pt/Ba-Katalysators bei verschiedenen Temperaturen. Die
unvollsta¨ndige Regeneration in der Fettphase bei 250 und 350°C ist schon nach dem ersten Zyklus
zu erkennen. Die Stickoxidkonzentrationen, die den Katalysator wa¨hrend des zweiten und dritten
Zyklus verlassen, sind wesentlich ho¨her als bei den vorangegangenen, was auf eine gewisse im
Katalysator verbliebene Menge an Bariumnitrat schließen la¨sst, die fu¨r eine Speicherung wa¨hrend
des na¨chsten Zyklus nicht zur Verfu¨gung steht. Die genaue Verteilung entlang des Katalysators
ist jedoch noch unbekannt.
Um mehr Einblick in die Vorga¨nge wa¨hrend Speicherung bzw. Regeneration zu erhalten, ko¨nnen
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die berechneten Bedeckungen mit Bariumnitrat in Abha¨ngigkeit der Zykluszeit und u¨ber die La¨n-
ge des Katalysators wa¨hrend des dritten Zyklus dargestellt werden (Abb. 7.9). Die berechneten
Bedeckungen am Ende des ersten bzw. zweiten Zyklus werden als Anfangswerte fu¨r den darauf
folgenden Zyklus verwendet. Die Regeneration bei den ersten Zyklen ist bei allen Temperaturen
unvollsta¨ndig, so dass stets ein kleiner Bariumnitratanteil verbleibt. Aus experimentellen Untersu-
chungen [62] geht hervor, dass sich das verbleibende Nitratniveau mit jedem Mager-Fett-Wechsel
leicht erho¨ht bis nach ca. 8 bis 10 Zyklen ein zyklisch-stationa¨rer Zustand erreicht wird. Die NOx-
Sorption bei 250°C ist nicht sehr ausgepra¨gt, so dass der NOx-Umsatz nur rd. 30 % betra¨gt und
der Nitratanteil bei 20 % liegt. Bei den ho¨heren Temperaturen steigt mit wachsender Zykluszeit die
Ba(NO3)2-Bedeckung aufgrund der Stickoxid-Einspeicherung deutlich an. Dabei ist zu erkennen,
dass die Verteilung mit Bariumnitrat u¨ber die Kanalla¨nge nicht einheitlich ist. So wird am Kata-
lysatoreingang deutlich mehr eingespeichert als am Ende. Bei 350°C und insbesondere bei 450°C
wird fast das ganze fu¨r die Speicherung zur Verfu¨gung stehende Carbonat auf den ersten 5 cm zu
Nitrat umgewandelt. Im Gegensatz dazu u¨bersteigt die Ba(NO3)2-Bedeckung auf den letzten 5 cm
bei allen untersuchten Temperaturen kaum 20 %. Nach jeweils 60 s bzw. 190 s Gesamtzeit wird
auf eine fette Abgaszusammensetzung umgeschaltet, angezeigt durch den deutlichen Abfall der
Nitratbedeckung aufgrund der Regenerationsreaktionen. Bei niedrigen Temperaturen wie 250°C
ist die Reduktion des Bariumnitrats sehr langsam, was zu einem deutlichen Ba(NO3)2-Ru¨ckstand
fu¨hrt. Aber auch bei ho¨heren Temperaturen verla¨uft die Regeneration nicht vollsta¨ndig. Der bo-
genfo¨rmige Verlauf des Nitratanteils resultiert aus der ungleichma¨ßigen Verteilung der Redukti-
onsmittel CO, H2 und C3H6. Am Katalysatoreingang ist die Ba(NO3)2-Regeneration aufgrund des
hohen Reduktionsmittelanteils ausgepra¨gter als im Mittelteil des Wabenko¨rpers. Hier reagieren die
Reduktionsmittel mit den Stickoxiden und Sauerstoff weiter und stehen deshalb fu¨r die Umwand-
lung des Nitrats zu Carbonat nicht zur Verfu¨gung. Am Katalysatorende ist aufgrund der geringen
Einspeicherung die Nitratmenge klein, so dass die verbleibenden Reduktionsmittel –insbesondere
Kohlenmonoxid– ausreichen um den Ba(NO3)2-Anteil auf 5-20 % zu begrenzen.
Die detaillierte Modellierung des NOx-Speicherkatalysators liefert als Ergebnis den Verlauf der
Stickoxid-Konzentration wa¨hrend eines Mager-/Fett-Zyklus und bietet daru¨ber hinaus die Mo¨g-
lichkeit, die Bariumnitratverteilung u¨ber der La¨nge des Katalysators und als Funktion der Zeit zu
berechnen. Die numerische Simulation kann somit angewendet werden, um die optimale La¨nge des
NSC fu¨r den Einsatz unter bestimmten Randbedingungen wie Temperatur oder NOx-Konzentration
zu bestimmen. Da am Eingang deutlich mehr eingespeichert wird als am Ende des Katalysators,
muss abgewogen werden, wie die kostengu¨nstigste Geometrie zur Einhaltung der gesetzlichen Emis-
sionsvorschriften beschaffen ist. Ist der Katalysator zu kurz, brechen die Stickoxide zu fru¨h durch
und es muss o¨fters regeneriert werden. Ist jedoch der NSC zu groß dimensioniert, entstehen un-
no¨tige Kosten, wobei hier insbesondere der Edelmetallpreis eine Rolle spielt. Eine erste Studie mit
mehreren Simulationsrechnungen deutet an, dass eine Mo¨glichkeit die eingespeicherte Nitratmen-
ge gleichma¨ßiger u¨ber die gesamte La¨nge zu verteilen darin besteht, den Katalysator in mehrere
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Bereiche mit variierender Edelmetallbeladung zu unterteilen. Die Sorption der Stickoxide verla¨uft
im Wesentlichen u¨ber das NO2, welches durch die Oxidation von Stickstoffmonoxid gebildet wird.
Eine geringe Beladung mit Edelmetall am Eingang des Katalysators wu¨rde weniger NO2 entstehen
lassen und folglich wu¨rde weniger NOx eingespeichert werden. Im Weiteren folgen Bereiche mit
einer gro¨ßeren Platinbeschichtung und einer ho¨heren Sorptionsaktivita¨t. Allerdings resultiert aus
einer ungleichma¨ßigen Edelmetallverteilung u¨ber der Katalysatorla¨nge auch ein abweichendes Ver-
halten bezu¨glich der Regenerations- und Reduktionsreaktionen. Die numerische Simulation kann
die experimentellen Untersuchungen im Labor bzw. am Motorpru¨fstand nicht ersetzen, sie kann
jedoch ein unterstu¨tzendes Hilfsmittel zur Interpretation der erhaltenen Ergebnisse darstellen.
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Abb. 7.9: Berechnete Bedeckung mit Ba(NO3)2 wa¨hrend des zweiten Mager-/Fett-Zyklus
(60s/5s) u¨ber die La¨nge des Katalysators und in Abha¨ngigkeit der Zykluszeit
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8 Zusammenfassung und Ausblick
Die stetige Verscha¨rfung der Emissionsgrenzwerte von Verbrennungsmotoren seitens des Gesetzge-
bers erfordert die Weiterentwicklung und Verbesserung von Technologien der katalysierten Abgas-
nachbehandlung. Die Entwicklung von Katalysatoren und neuen Konzepten zur Abgasreinigung
ist ein sehr komplexer Prozess, jedoch steht mit der numerische Simulation steht ein hilfreiches
Werkzeug zur Optimierung bestehender Verfahren durch Bestimmung geeigneter Prozesspara-
meter zur Verfu¨gung. Zudem kann die detaillierte Modellierung von katalytischen Abgasnachbe-
handlungssystemen zu einer verbesserten Kenntnis der im System ablaufenden Prozesse beitragen
und bietet damit die Mo¨glichkeit, die Eigenschaften des Katalysators zielgerichtet zu verbessern.
Die vorliegende Arbeit behandelt daher die detaillierte Simulation der Schadstoffminderung von
CO, NO und C3H6 an Platinkatalysatoren und die Modellierung der Einspeicherung und Re-
duktion von Stickoxiden an NOx-Speicher/Reduktionskatalysatoren (NSC). Ausgehend von der
ausfu¨hrlichen Charakterisierung von Modellkatalysatoren und Untersuchungen von diesen im iso-
thermen Flachbettreaktor, wurde ein Elementarreaktionsmechanismus auf Platin aufgestellt. Die
Validierung dieses Reaktionsmechanismus erfolgte durch Simulation von Untersuchungen am dy-
namischen Motorpru¨fstand. Auf den Reaktionen an Platin aufbauend, ist ein Globalmodell zur
Speicherung von NOx an Barium in einer Sauerstoff-reichen und Regeneration der Sorptionsstellen
in Reduktionsmittel-reicher Gasatmospha¨re entwickelt worden.
Als Katalysatoren kommen Modellsysteme mit Platin bzw. Platin/Bariumbeschichtung und ein se-
riennaher Platinkatalysator zum Einsatz. Die physikalisch-chemische Charakterisierung des Platin-
haltigen Wabenko¨rpers mittels CO-Chemisorption liefert eine Dispersion des Edelmetalls von ca.
17 % bei einer Platinbeladung von 80 g/ft3. Die spezifische Oberfla¨che des Platinkatalysators sinkt
durch Zusatz von Barium auf einen Wert von 45,8 m2/g, wobei jedoch der mittlere Radius der
Mesoporen mit 6 nm unvera¨ndert bleibt. Die Auswertung von TEM-Untersuchungen hat erge-
ben, dass auf den Modellkatalysatoren Platin und Barium als ra¨umlich getrennte Phasen auf dem
Katalysator vorliegen. Dies ist fu¨r die Modellbildung des NSC von Bedeutung, da deshalb Spill-
over-Reaktionen von Platin zum Barium bei der Modellierung vernachla¨ssigt werden ko¨nnen. Das
Barium liegt, wie Messungen mit XRD ergeben haben, unter technisch-relevanten Bedingungen
in Form von Bariumcarbonat vor. Die Durchmesser der Bariumcluster ist mit ca. 100 nm deutlich
gro¨ßer als bei den Platinpartikeln mit ca. 20 nm.
Die Experimente zur katalytischen Aktivita¨t der Modellkatalysatoren fand im Rahmen eines ge-
meinsamen Forschungsprojektes am Institut fu¨r Chemische Verfahrenstechnik der Universita¨t
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Stuttgart statt. Bei den Untersuchungen kam ein isothermer Flachbettreaktor zum Einsatz. Der
Reaktor ist zusa¨tzlich mit seitlichen Gasausla¨ssen versehen, so dass Konzentrationsprofile u¨ber der
La¨nge des Katalysators erstellt werden ko¨nnen. Fu¨r die Experimente sind die Katalysatoren mit
synthetischem Dieselabgas, welches die Bestandteile CO, CO2, C3H6, H2, H2O, NO, NO2 sowie N2
als Restgas entha¨lt, bei einer Raumgeschwindigkeit von 40000 h-1 im Temperaturbereich von 250-
450°C beaufschlagt worden. Durchgefu¨hrt worden sind zum einen zyklische Mager-/Fett-Wechsel
(0,96 < λBr < 2,13) mit Phasenla¨ngen von 300s/15s bzw. 60s/5s und zum anderen Experimente
unter stationa¨ren Bedingungen mit konstant magerer bzw. fetter Abgaszusammensetzung.
Grundlage der Modellierung in dieser Arbeit bilden detaillierte, auf Elementarschritten basierende
Reaktionsmechanismen. Wechselwirkungen der Adsorbate untereinander sind durch bedeckungs-
abha¨ngige Aktivierungsenergien beru¨cksichtigt. Die Reaktionsschritte und kinetischen Daten wur-
den aus der Literatur und bereits bestehenden Reaktionsmechanismen entnommen. Noch nicht
bekannte Geschwindigkeitskoeffizienten wurden durch den Vergleich von Simulationsergebnissen
und experimentellen Messungen abgescha¨tzt. Ein einzelner Kanal des Katalysators dient als Mo-
dell zur Beschreibung der Prozesse im Wabenkatalysator. Zur Berechnung eines solchen Kanals
werden, ausgehend von den Navier-Stokes-Gleichungen, die Erhaltungsgleichungen fu¨r die Ge-
samtmasse, die einzelnen Speziesmassen, den Impuls und die Enthalpie herangezogen. Besondere
Beachtung findet dabei das Modell der Grenzschichtna¨herung zur Vereinfachung der zu lo¨sen-
den Gleichungssysteme. Fu¨r die Simulation dieser komplexen Prozesse wird das Programmpaket
DETCHEM verwendet, das die in dieser Arbeit entwickelten chemischen Modelle mit numerischer
Stro¨mungssimulation koppelt.
Um die Oberfla¨chenprozesse auf Pt/Al2O3 bei unterschiedlichen Gaszusammensetzungen zu be-
schreiben, wurde ein bestehender Elementarmechanismus, der zur Beschreibung der HC-SCR ent-
wickelt worden ist, herangezogen. Da in dieser Arbeit die Reaktionen der Stickoxide im Vordergrund
stehen, ist der Oberfla¨chenreaktionsmechanismus um mehrere Reaktionen wie z. B. NO-Oxidation
oder NOx-Reduktion mit Wasserstoff oder auch Reaktionen zur Wasser-Gas-Shift erweitert wor-
den. Da der Mechanismus der NO-Oxidation in der Literatur bisher noch nicht eindeutig aufgekla¨rt
worden ist, wird eine Kombination aus Eley-Rideal und Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus vor-
geschlagen. Zusa¨tzlich sind zahlreiche Bedeckungsabha¨ngigkeiten und Aktivierungsenergien neue-
ren Untersuchungen aus der Literatur angepasst worden. Die thermodynamische Konsistenz des
Mechanismus bezu¨glich der Entropie als auch der Enthalpie wurde als notwendige Randbedingung
bei der Entwicklung beru¨cksichtigt. Insgesamt umfasst der verwendete Mechanismus 76 Reakti-
onsschritte, an denen 22 Oberfla¨chen- und 11 Gasphasenspezies beteiligt sind.
Die numerische Berechnung der NO bzw. NO2-Konzentrationen unter mageren Bedingungen zeigt,
dass der Mechanismus die thermodynamische Limitierung der NO-Umsetzung ab einer Temperatur
von 300°C richtig wiedergibt. Ab ca. 410°C liegt mit steigender Temperatur NO als thermody-
namische stabilste Stickoxidverbindung vor. Fru¨here Untersuchungen haben gezeigt, dass bei der
Simulation der Einfluss der Transportlimitierung durch Porendiffusion im Washcoat nicht ver-
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nachla¨ssigt werden kann, was durch eigene Berechnungen besta¨tigt worden ist. Insbesondere bei
Temperaturen um 250°C u¨berscha¨tzen die Simulationen ohne Washcoatdiffusion die Umsetzung
des Stickstoffmonoxids. Allerdings reicht die Anwendung eines einfachen Effektivita¨tskoeffizienten-
Modells aus um die experimentell ermittelten Konzentrationsverla¨ufe wiederzugeben. Die nume-
risch berechneten Oberfla¨chenbedeckungen von Platin unter Sauerstoff-reicher Gasatmospha¨re
haben ergeben, dass adsorbierter Sauerstoff u¨ber einen großen Temperaturbereich die dominieren-
de Oberfla¨chenspezies darstellt. Unter Reduktionsmittel-reicher Gaszusammensetzung hingegen
wird die Platinoberfla¨che im Wesentlichen von CO belegt. Erst bei Temperaturen u¨ber 500°C ver-
schiebt sich das Adsorptions-/Desorptions-Gleichgewicht zusehends in Richtung Desorption und
die Anzahl der freien Oberfla¨chenpla¨tze nimmt deutlich zu.
Der Einfluss der CO- und C3H6-Konzentration auf die NO-Oxidation unter mageren Bedingungen
ist anhand von stationa¨ren Untersuchungen u¨berpru¨ft worden. So ist zu erkennen, dass insbesonde-
re bei niedrigen Temperaturen (250°C) die Umsetzung des Stickstoffmonoxids im Eingangsbereich
des Katalysators von der CO- bzw. C3H6-Konzentration beeinflusst wird. Die Simulationen zeigen,
dass das NO erst umgesetzt werden kann, wenn ein Teil des CO bzw. C3H6 abreagiert ist und
somit eine genu¨gend große Anzahl an freien Oberfla¨chenpla¨tzen zur Verfu¨gung steht. Im weiteren
Verlauf der Stickstoffmonoxidumsetzung bei 250°C wird die Reaktion durch die Anwesenheit von
Kohlenmonoxid und Propen in der Gasphase leicht gehemmt. Der Konzentrationsverlauf bei 350
und 450°C hingegen wird nur wenig von dem CO- und C3H6-Gehalt beeinflusst, da bei diesen Tem-
peraturen die Umsetzung des NO nicht mehr von der Kinetik sondern vom thermodynamischen
Gleichgewicht bestimmt wird. Untersuchungen der NO-Reduktion unter stationa¨ren Fettbedin-
gungen lassen den Einfluss der Wasserstoffkonzentration erkennen. Es zeigt sich dabei, dass die
Reduktion des NO mit und ohne H2 in Anwesenheit von CO und C3H6 bei niedrigen Temperaturen
(250°C) nicht ablaufen kann, da, wie die numerisch berechneten Oberfla¨chenbedeckungen zeigen,
die Platinoberfla¨che mit adsorbiertem CO vergiftet ist. Die Blockierung der Oberfla¨che wird durch
den hohen Haftkoeffizienten des Kohlenmonoxids (S0=0,84) hervorgerufen. Fu¨r die Reduktion des
Stickstoffmonoxids mit CO und Propen werden freie Platinpla¨tze beno¨tigt, da dieser Reaktionspfad
u¨ber die Zersetzung des NO(s) in O(s) und N(s) verla¨uft. Die Umsetzung mit Wasserstoff hinge-
gen basiert auf der Reaktion von H(s) mit adsorbierten NO und weist mit 25 kJ/mol eine deutlich
geringere Aktivierungsenergie als die Zersetzungsreaktion (108 kJ/mol) auf. Die Umsetzung mit
Wasserstoff la¨uft deshalb bevorzugt ab. Bei 450°C stehen allerdings wieder genu¨gend freie Pla-
tinpla¨tze zur Verfu¨gung und beide Reaktionspfade laufen anna¨hernd gleich schnell ab. Insgesamt
ko¨nnen die Simulationen die experimentellen Untersuchungen unter stationa¨re Bedingungen sehr
gut reproduzieren.
Ein Vergleich der Simulationen unter stationa¨rer Gasatmospha¨re mit zyklischen Mager-/Fett-
Wechseln weist darauf hin, dass die Oxidationsreaktionen unter stationa¨ren und Sauerstoff-reichen
Bedingungen signifikant langsamer ablaufen als in der Magerphase des Zyklus. Fu¨r die NO-
Oxidation an Platin wird bei 250°C in der Magerphase des Mager-/Fett-Zyklus ein Umsatz von
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58 % erreicht, wa¨hrend bei gleicher Temperatur und Gaszusammensetzung unter stationa¨ren Be-
dingungen ca. 30 % des Stickstoffmonoxids umgesetzt werden. Hinweise aus der Literatur und die
hier gezeigten Simulationen einer fast vollsta¨ndig mit Sauerstoff bedeckten Platinoberfla¨che in der
Magerphase, deuten auf die Bildung von Platinoxid hin. In der Magerphase bildet sich aufgrund
des hohen Sauerstoffgehalts eine du¨nne Platinoxidschicht aus, die in der fetten Phase wieder zu
Platin reduziert wird. Bei den stationa¨ren Untersuchungen ohne Reduktionsmittel-reicher Phase
kann sich die Platinoxidschicht nicht wieder zuru¨ckbilden, so dass es insgesamt zu einer geringeren
katalytischen Aktivita¨t im Vergleich zu den Mager-/Fett-Wechseln kommt.
Zur U¨berpru¨fung der verallgemeinerten Anwendbarkeit des Platin-Elementarmechanismus sind ex-
perimentelle Untersuchungen am Motorpru¨fstand an einem seriennahen Pt/Al2O3-Monolithen
durchgefu¨hrt worden, die im einem weiteren Schritt mit dem zuvor entwickelten Reaktions-
mechanismus simuliert worden sind. Unter den instationa¨ren Bedingungen (Abgasmenge, -
zusammensetzung, -temperatur) des Neuen Europa¨ischen Fahrzyklus, der als Versuchsprogramm
verwendet worden ist, nimmt der Platinkatalysator die Funktion eines Drei-Wege-Katalysators ein
(λ ≈1). Ein Vergleich zwischen berechneter und experimentell bestimmter Temperatur vor und
nach einem unbeschichteten Wabenko¨rper besta¨tigt aufgrund seiner sehr guten U¨bereinstimmung,
dass das thermische Verhalten des Abgaskatalysators mit den verwendeten Annahmen beschrieben
werden kann. Um den genauen Zu¨ndzeitpunkt der C3H6-, CO-, NO-Umsetzung fu¨r die Modellie-
rung deutlicher hervortreten zu lassen, ist im Vorrohr des Pt/Al2O3-Katalysator ein kleiner un-
beschichteter Wabenko¨rper installiert worden, der zu einer langsameren Temperaturrampe fu¨hrt.
Fu¨r die numerische Berechnung der kumulierten Gesamtkohlenwasserstoffemissionen ist eine re-
pra¨sentative Mischung von Methan und Propen angenommen worden. In den Simulationen steigt
nach Zu¨ndung der exothermen Oxidationsreaktionen die Temperatur sta¨rker an als die gemessene
Temperatur. Diese Diskrepanz hat aber nur einen geringen Einfluss auf die numerisch berechne-
ten kumulierten Emissionen von THC, CO und NO. Die La¨nge des Katalysators ist mit 4 cm so
gewa¨hlt worden, dass ein Großteil der Schadstoffe durchbricht. Ein sinnvoller Vergleich der berech-
neten und gemessenen Emissionen kann nur erfolgen, wenn der Umsatz der Schadstoffe gering ist.
Hinsichtlich des Zu¨ndzeitpunktes und der gesamten kumulierten Emissionen von C3H6, CO und
NO ergibt sich eine gute U¨bereinstimmung, so dass die Anwendung des Elementarmechanismus
erfolgreich war.
In einem weiteren Schritt ist der Platin-Elementarmechanismus um mehrere Globalreaktionen zur
Sorption von Stickoxiden an Barium und anschließender Regeneration erweitert worden, um das
Verhalten eines NOx-Speicher/Reduktionskatalysators beschreiben zu ko¨nnen. Der Modellierung
der Speicherreaktionen liegt die Modellvorstellung des Shrinking-Core mit einer diffusionslimitierten
Aufnahme von NOx zugrunde. Diese Diffusionslimitierung stellt den geschwindigkeitsbestimmen-
den Schritt des Einspeicherprozesses dar. Fu¨r die Beschreibung der Diffusionslimitierung ist ein
Inhibierungsterm in die Kinetik der Speicherreaktionen eingefu¨hrt worden. Dieser Inhibierungsterm
wird mit steigender Beladung des Speichermaterials gro¨ßer und verlangsamt somit die Reaktions-
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geschwindigkeit der Sorptionsreaktionen. Die Regeneration ist hingegen kein diffusionslimitierter
Prozess. Die Sorption der Stickoxide verla¨uft im Wesentlichen u¨ber das NO2 –daher ist die genaue
Modellierung der NO-Oxidation an Platin von großer Bedeutung– unter Bildung von Bariumnitrat.
Beru¨cksichtigt worden ist im Modell ebenfalls die experimentell beobachtete Bildung von Barium-
nitrit, das jedoch schnell zu Ba(NO3)2 weiteroxidiert wird. Das gebildete Bariumnitrat kann mit
den Reduktionsmitteln CO, H2 und C3H6 unter Freisetzung von NO wieder regeneriert werden.
Die Parametrierung der Speicherreaktionen erfolgte durch Simulation von NOx-
Langzeitspeicherexperimenten. Die kinetischen Daten der Regenerationsreaktionen sind an
zyklische Mager-/Fett-Wechsel angepasst worden. Ein Vergleich der NO-Oxidation an Pt/Al2O3
mit einem Pt/Ba/Al2O3-Speicherkatalysator hat ergeben, dass die Aktivita¨t durch Zusatz von
Barium deutlich kleiner ausfa¨llt. Auf der anderen Seite hat die Simulation der stationa¨ren
Untersuchungen fu¨r den NSC ergeben, dass die Reduktionsreaktionen der Stickoxide, insbeson-
dere mit Wasserstoff, eine gesteigerte Aktivita¨t aufweisen. Die reduzierte Oxidationsaktivita¨t
des Speicherkatalysators wird mit der Bildung von Platinoxid erkla¨rt, die in Anwesenheit der
basischen Washcoatkomponente Barium ausgepra¨gter ist als beim reinen Platinkatalysator. Die
Anwesenheit von Barium reduziert jedoch die in der Fettphase auftretende CO-Inhibierung der
Reduktionsreaktionen.
Ein Vergleich der numerisch berechneten NO- bzw. NO2-Konzentrationsverla¨ufen mit den Expe-
rimenten zeigt eine gute U¨bereinstimmung in der Magerphase. Die anfa¨nglich fast vollsta¨ndige
Aufnahme der Stickoxide und das langsame Durchbrechen mit wachsender Zeit aufgrund des sich
erscho¨pfenden Speichermaterials kann gut wiedergegeben werden. Dies spiegelt sich auch in der
Betrachtung der Ortsprofile von NO und NO2 in der Magerphase wieder. Die NO-Konzenration
sinkt kontinuierlich entlang der Katalysatorla¨nge aufgrund der Oxidationsreaktion. Auf der ande-
ren Seite steigt die NO2-Konzentration erst an, fa¨llt dann aber zur Mitte des Katalysators wegen
der Sorption an Barium deutlich ab. Es ergibt sich ein zeitlich aufgefa¨chertes Konzentrationsprofil,
da mit wachsender Zykluszeit die NOx-Speicherkapazita¨t erscho¨pft ist.
Simulation von mehreren hintereinander ablaufenden Mager-/Fett-Zyklen ermo¨glicht eine detail-
lierte Untersuchung der NOx-Speicherung und der unvollsta¨ndigen Regeneration. Die Bariumni-
tratverteilung entlang der Katalysatorachse am Ende der Fettphase dient als Eingangsgro¨ße fu¨r
den darauf folgenden Zyklus. Bei niedrigen Temperaturen ist die NOx-Sorption nicht sehr ausge-
pra¨gt. Bei 350 und 450°C steigt die Nitratbedeckung in der Magerphase kontinuierlich an. Am
Eingang des Katalysators wird aufgrund der hohen NOx-Konzentration am meisten eingespeichert.
Zum Ende des Wabenko¨rpers fa¨llt der Anteil mit Bariumnitrat im Vergleich zum Eingang deutlich
kleiner aus.
Bei allen untersuchten Temperaturen ist eine unvollsta¨ndige Regeneration zu erkennen. Bei 250°C
sind die Reduktionsreaktionen zu langsam, um das in der Magerphase gebildete Ba(NO3)2 zu rege-
nerieren. Bei ho¨heren Temperaturen ist hingegen die verfu¨gbare Menge an Reduktionsmitteln der
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limitierende Faktor. Am Katalysatoreingang ist die Konzentration mit CO, H2 und C3H6 hoch, so
dass das Bariumnitrat zu Bariumcarbonat umgewandelt werden kann. Zur Mitte des Katalysators
nimmt der Anteil an Reduktionsmitteln aufgrund von Nebenreaktionen mit den Stickoxiden und
Sauerstoff deutlich ab. Es stehen daher nicht ausreichend Reduktionsmittel fu¨r die Regeneration
zur Verfu¨gung. Am Katalysatorauslass ist der Anteil von Kohlenmonoxid, Wasserstoff und Propen
noch geringer, aber der Bariumnitratanteil liegt bei allen Temperaturen bei ca. 20 %, so dass die
Reduktionsmittelkonzentration fu¨r die Regeneration ausreicht. Durch die Ungleichverteilung der
Reduktionsmittel u¨ber die La¨nge des Katalysators bei 350 und 450°C ergibt sich ein bogenfo¨rmiger
Verlauf des Ba(NO3)2-Anteils nach der Fettphase.
Fu¨r weitere Arbeiten bieten sich die experimentelle Untersuchung von Platinkatalysatoren bei Al-
terung und Variation des Edelmetallgehalts und die Simulation dieses Verhaltens mit dem in dieser
Arbeit entwickelten Reaktionsmechanismus an. Dabei sollte die mittels Chemisorption bestimmte
vera¨nderte katalytisch aktive Oberfla¨che in das Modell einfließen. Vielleicht kann schon durch ein-
fache Anpassung des Fcat/geo der vera¨nderten katalytischen Aktivita¨t, hervorgerufen durch z. B. Al-
terung, Rechnung getragen werden ohne kinetische Parameter vera¨ndern zu mu¨ssen. Des Weiteren
kann das entwickelte Modell des NOx-Speicher/Reduktionskatalysators nun fu¨r Auslegungsrech-
nungen herangezogen werden. So bietet z. B. eine Variation des Edelmetallgehalts u¨ber die La¨nge
des Katalysators die Mo¨glichkeit die eingespeicherte NOx-Menge zu steuern. Hierzu sollten aber
noch weitere Simulationen fu¨r eine detaillierte Untersuchung der Fettphasenreaktionen durchge-
fu¨hrt werden, da dies entscheidenden Einfluss auf das Verhalten des Katalysators hat. Daru¨ber
hinaus besteht noch weiterer Entwicklungsbedarf fu¨r das Programmmodul DETCHEMRESERVOIR,
da nur bei deutlich reduzierter Rechenzeit komplexe Modelle von Katalysatoren eine vielfa¨ltige
Anwendung außerhalb der universita¨ren Forschung finden werden.
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A Reaktionsmechanismus auf Platin
A [mol,cm,s] Ea [kJ/mol]
Adsorptions-/Desorptionsreaktionen
C3H6 +Pt(s) +Pt(s) → C3H6(s) S0=0,98
C3H6(s) → Pt(s) +Pt(s) +C3H6 3,69·1012 74,37
C3H6 +Pt(s) +O(s) → C3H5(s1)+OH(s) S0=0,05
µ
(
ΘPt(s)
)
=-0,9
C3H5(s1)+OH(s) → O(s) +Pt(s) +C3H6 3,70·1021 31,00
CH4 +Pt(s) +Pt(s) → CH3(s) + H(s) S0=0,01
O2 +Pt(s) +Pt(s) → O(s) +O(s) S0=0,07
O(s) +O(s) → Pt(s) +Pt(s) +O2 3,22·1021 224,71
-120·ΘO(s)
H2 +Pt(s) +Pt(s) → H(s) +H(s) S0=0,046
µ
(
ΘPt(s)
)
=-1
H(s) +H(s) → Pt(s) +Pt(s) +H2 2,12·1021 69,11
-6·ΘH(s)
H2O +Pt(s) → H2O(s) S0=0,75
H2O(s) → Pt(s) +H2O 5,01·1013 49,16
CO2 +Pt(s) → CO2(s) S0=0,005
CO2(s) → Pt(s) +CO2 3,57·1010 23,66
CO +Pt(s) → CO(s) S0=0,84
CO(s) → Pt(s) +CO 2,13·1013 136,19
-33·ΘCO(s)
NO +Pt(s) → NO(s) S0=0,85
NO(s) → Pt(s) +NO 2,05·1012 80,74
NO2 +Pt(s) → NO2(s) S0=0,9
NO2(s) → Pt(s) +NO2 1,44·1013 60,99
N2O +Pt(s) → N2O(s) S0=0,025
N2O(s) → Pt(s) +N2O 1,23·1010 0,73
N(s) +N(s) → Pt(s) +Pt(s) +N2 3,70·1021 113,90
-75·ΘCO(s)
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A Reaktionsmechanismus auf Platin
A [mol,cm,s] Ea [kJ/mol]
Oberfla¨chenreaktionenreaktionen
Propylen-Oxidation
C3H6(s) → C3H5(s) +H(s) 1,00·1013 75,40
C3H5(s) +H(s) → C3H6(s) 3,67·1021 48,80
C3H5(s) +Pt(s) → C2H3(s) +CH2(s) 3,70·1021 108,20
C2H3(s) +CH2(s) → C3H5(s) +Pt(s) 3,67·1021 3,34
C2H3(s) +Pt(s) → CH3(s) +C(s) 3,70·1021 46,00
CH3(s) +C(s) → C2H3(s) +Pt(s) 3,72·1021 46,45
CH3(s) +Pt(s) → CH2(s) +H(s) 1,26·1022 70,40
CH2(s) +H(s) → CH3(s) +Pt(s) 2,94·1022 0,41
CH2(s) +Pt(s) → CH(s) +H(s) 7,00·1022 59,20
CH(s) +H(s) → CH2(s) +Pt(s) 8,11·1021 0,71
CH(s) +Pt(s) → C(s) +H(s) 3,09·1022 0,00
C(s) +H(s) → CH(s) +Pt(s) 5,79·1021 128,87
C3H5(s1)+O(s) → C3H4(s1)+OH(s) 5,00·1021 70,00
C3H4(s1) + 4 O(s) + 2 Pt(s) → 3 C(s) + 4 OH(s) 1,37·1022 0,00a
C2H3(s) +O(s) → CH3CO(s)+Pt(s) 3,70·1019 62,30
CH3CO(s)+Pt(s) → C2H3(s) +O(s) 7,89·1020 191,39
+60·ΘO(s)
CH3(s) +CO(s) → CH3CO(s)+Pt(s) 3,70·1021 82,90
CH3CO(s)+Pt(s) → CH3(s) +CO(s) 1,75·1023 6,12
+33·ΘCO(s)
CH3(s) +O(s) → OH(s) +CH2(s) 3,70·1021 36,60
OH(s) +CH2(s) → CH3(s) +O(s) 2,34·1022 25,98
CH2(s) +O(s) → OH(s) +CH(s) 3,70·1021 25,10
OH(s) +CH(s) → CH2(s) +O(s) 1,16·1021 26,80
CH(s) +O(s) → OH(s) +C(s) 3,70·1021 25,10
OH(s) +C(s) → CH(s) +O(s) 1,88·1021 214,16
Kohlenmonoxid-Oxidation
CO(s) +O(s) → CO2(s) +Pt(s) 3,70·1020 108,00
+90·ΘNO(s)
-33·ΘCO(s)
CO2(s) +Pt(s) → CO(s) +O(s) 3,96·1021 165,59
+60·ΘO(s)
C(s) +O(s) → CO(s) +Pt(s) 3,70·1021 0,00
+33·ΘCO(s)
CO(s) +Pt(s) → C(s) +O(s) 1,66·1021 205,42
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+60·ΘO(s)
Reaktionen unter Beteiligung von Hydroxylspezies
H(s) +O(s) → OH(s) +Pt(s) 3,70·1020 70,50
OH(s) +Pt(s) → H(s) +O(s) 1,00·1021 130,69
OH(s) +H(s) → H2O(s) +Pt(s) 3,70·1021 17,40
H2O(s) +Pt(s) → OH(s) +H(s) 6,82·1020 67,56
OH(s) +OH(s) → H2O(s) +O(s) 3,70·1021 48,20
H2O(s) +O(s) → OH(s) +OH(s) 2,52·1020 38,17
CO(s) +OH(s) → HCOO(s) +Pt(s) 3,70·1021 94,20
HCOO(s) +Pt(s) → CO(s) +OH(s) 1,33·1021 0,87
HCOO(s) +O(s) → OH(s) +CO2(s) 3,70·1021 0,00
OH(s) +CO2(s) → HCOO(s) +O(s) 2,79·1021 151,05
HCOO(s) +Pt(s) → H(s) +CO2(s) 3,70·1021 0,00
H(s) +CO2(s) → HCOO(s) +Pt(s) 2,79·1021 90,05
Reaktionen von NO und NO2
NO(s) +Pt(s) → N(s) +O(s) 5,00·1020 107,80
+33·ΘCO(s)
N(s) +O(s) → NO(s) +Pt(s) 9,97·1020 122,55
-60·ΘO(s)
O(s) +NO → NO2(s) 1,96·1013 111,28
+75·ΘCO(s)
-60·ΘO(s)
NO2(s) → O(s) +NO 3,31·1014 115,46
N(s) +NO(s) → N2O(s) +Pt(s) 1,00·1021 90,90
N2O(s) +Pt(s) → N(s) +NO(s) 2,88·1024 133,13
O(s) +NO(s) → NO2(s) +Pt(s) 1,32·1017 133,00
+75·ΘCO(s)
NO2(s) +Pt(s) → O(s) +NO(s) 8,13·1018 58,00
H(s) +NO(s) → OH(s) +N(s) 1,18·1021 25,00
+80·ΘCO(s)
OH(s) +N(s) → H(s) +NO(s) 6,39·1021 99,93
NO2(s) +H(s) → OH(s) +NO(s) 3,93·1021 20,00
OH(s) +NO(s) → NO2(s) +H(s) 6,08·1022 175,29
aModelliert als Globalreaktion mit den Einheiten [mol, m, s]; Erkla¨rung siehe Abschnitt 6.2.
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B Numerisch berechnetes Umsatzverhalten an
Pt/Al2O3 unter mageren und fetten
Bedingungen
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Abb. B.1: Berechnete Umsa¨tze in Abha¨gigkeit der Temperatur an Pt/Al2O3 unter magerer Gaszu-
sammensetzung: 200 ppm NO, 40 ppm NO2, 60 ppm C3H6, 0,04 Vol.-% CO, 12 Vol.-%
O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-% H2O, Balance N2
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Abb. B.2: Berechnete Umsa¨tze in Abha¨gigkeit der Temperatur an Pt/Al2O3 unter fetter Gaszu-
sammensetzung: 200 ppm NO, 40 ppm NO2, 60 ppm C3H6, 2,1 Vol.-% CO, 0,7 Vol.-%
H2, 0,9 Vol.-% O2, 7 Vol.-% CO2, 10 Vol.-% H2O, Balance N2
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C Shrinking-Core-Modell und
Modellparameter
C.1 Ableitung des Shrinking-Core-Modells
1
2
BaCO3 +NO2 +
1
4
O2 ⇀↽
1
2
Ba(NO3)2 +
1
2
CO2 (C.1)
r˙ = rf− rb
[
mol
m2 · s
]
(C.2)
rf = k∗f ·CNO2 ·ΘBaCO3 mit k∗f = kf ·C0.25O2 (C.3)
rb = k∗b ·ΘBa(NO3)2 mit k∗b = kb ·C0.5CO2 (C.4)
Der Diffusionsstrom RDiff ist an jeder Stelle r innerhalb des Partikels konstant und die auf die
Kugeloberfla¨che bezogene Teilchenstromdichte ergibt sich zu:
RDiff = 4pir2Ds
∂C
∂ r
Die Intergration der Gleichung zwischen rtot und der Stelle der Phasengrenze von Nitrat-Carbonat
rNitrat,
RDiff
∫ rtot
rNitrat
∂ r
r2
= 4piDs
∫ Crtot
CrNitrat
∂C ,
liefert nach einigen Umformungen (`= rtot− rNitrat) die Gleichung fu¨r den Diffusionsstrom
RDiff =
4piDs
`
(Crtot−CrNitrat)rNitrat · rtot
[
mol
s
]
. (C.5)
Das Shrinking-Core-Modell ist gekennzeichnet durch eine Diffusionslimitierung wa¨hrend der Ein-
speicherphase der Stickoxide, d. h. dass die Reaktionsgeschwindigkeit durch die Diffusion bestimmt
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wird. Daher muss an der Phasengrenze r = rNitrat die Reaktionsgeschwindigkeit der Speicherung
gleich dem Diffusionstrom der Stickoxide sein
RDiff = r˙ ·APartikel . (C.6)
Das Gleichsetzen der obigen Reaktionsgeschwindigkeit mit RDiff ergibt folgenden Ausdruck:
4piDs
`
(
CrtotNO2−C
rNitrat
NO2
)
rNitrat · rtot = 4pir2Nitrat ·Fcat/geo
(
k∗f ·CNO2 ·ΘBaCO3− k∗b ·ΘBa(NO3)2
)
Beachtet werden muss allerdings noch bei der Definition der Partikeloberfla¨che, dass diese mit
Fcat/geo von Barium multipliziert wird, da der Wert angibt, um wie viel die aktive Oberfla¨che
gro¨ßer ist als die geometrische. Das Umformen der obigen Gleichung ergibt die Konzentration von
NO2 an der Phasengrenze Nitrat-Carbonat rNitrat.
CrNitratNO2 =
CrtotNO2 + τ · k∗b ·ΘBa(NO3)2
1+ τ · k∗f ·ΘBaCO3
, (C.7)
mit dem Inhibierungsterm
τ =
`
Ds
rNitrat
rtot
·Fcat/geo . (C.8)
Das Einsetzen der Bestimmungsgleichung fu¨r die Konzentration von NO2 in das Reaktionsge-
schwindigkeitsgesetz,
r˙ = k∗f ·CNO2 ·ΘBaCO3− k∗b ·ΘBa(NO3)2 , (C.9)
liefert mit den Substitutionen τf = k∗f ·ΘBaCO3 · τ und τb = k∗b ·ΘBa(NO3)2 · τ
r˙ = k∗f ·ΘBaCO3
(
CNO2 + τb
1+ τf
)
− k
∗
b ·ΘBa(NO3)2(1+ τf)
1+ τf
und ergibt dann schließlich
r˙ =
k∗f
1+ k∗f · τ ·ΘBaCO3
CNO2 ·ΘBaCO3−
k∗b
1+ k∗f · τ ·ΘBaCO3
ΘBa(NO3)2 .
Davon ausgehend, dass der Anteil an Bariumcarbonat an der Reaktionsfront immer gleich 1 ist,
vereinfacht sich die Gleichung zu
r˙ =
k∗f
1+ k∗f · τ
CNO2 ·ΘBaCO3−
k∗b
1+ k∗f · τ
ΘBa(NO3)2 . (C.10)
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C Shrinking-Core-Modell und Modellparameter
C.2 Kinetische Parameter der NOx-Speicherung/Reduktion
In diesem Abschnitt werden die verwendeteten Parameter des Shrinking-Core-Modells und sonstige
Daten fu¨r die Simulation des NOx-Speicherkatalysators aufgefu¨hrt (vgl. Tab. C.1 und C.2).
Tab. C.1: Parameter des Shrinking-Core-Modells
Oberfla¨chenplatzdichtea (ΓBaCO3) 1,85·10-9 mol/cm2
FBaCO3cat/geo
b 1000
Radius rtot der Barium Partikel 50 nm
Radius r0 des inaktiven Kerns 45 nm
Diffusionskoeffizient Ds:
250°C 3,62·10−12
350°C 3,62·10−10
450°C 3,62·10−9
aAus den Gitterkonstanten fu¨r BaCO3 abgeleitet
bAus der Baladung des Katalysators abgescha¨tzt
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C.2 Kinetische Parameter der NOx-Speicherung/Reduktion
Tab. C.2: Reaktionsmechanismus zur NOx-Aufnahme und Reduktion
A [mol,m,s] Ea [kJ/mol]
NOx-Speicherung
2 BaCO3 + 4 NO2 + O2 ⇀↽ 2 Ba(NO3)2 + 2 CO2 77,6 80
∆RH=-469,4
∆RS=-0,5346
2 BaCO3 + 4 NO + O2 ⇀↽ 2 Ba(NO2)2 + 2 CO2 0,333 45
∆RH=-262,6
∆RS=-0,455
Ba(NO2)2 + O2 → Ba(NO3)2 4·1010 30
BaCO3 + 3 NO2 ⇀↽ Ba(NO3)2 + NO + CO2 0,997 80
∆RH=-176,5
∆RS=-0,194
Bariumnitrat-Regeneration
Ba(NO3)2 + 3 CO → BaCO3 + 2 NO + 2 CO2 3,2·1014 205
Ba(NO3)2 + 3 H2 + CO2 → BaCO3 + 2 NO + 2 H2O 5,85·101 25
3 Ba(NO3)2 + C3H6 → 3 BaCO3 + 6 NO + 3 H2O 2,5·106 65
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D Nomenklatur
Fu¨r spezifische und molare Gro¨ßen werden teilweise kontextabha¨ngig identische Formelzeichen
verwendet. Die Maßeinheit bezieht sich dann jeweils auf kg oder mol, was in folgender Tabelle
durch die Einheit M ausgedru¨ckt wird.
Symbol Beschreibung Einheit
A pra¨exponentieller Faktor (mol,cm,s)
ci Konzentration mol m-3
cp spezifische Wa¨rmekapazita¨t bei konst. Druck J M-1 K-1
cV spezifische Wa¨rmekapazita¨t bei konst. Volumen J M-1 K-1
D Dispersion 1
Di j bina¨rer Diffusionskoeffizient m2 s-1
Ds effektiver Diffusionskoeffizient (Shrinking-Core-Modell) m2 s-1
Deff effektiver Diffusionskoeffizient m2 s-1
Dmol,i molekularer Diffusionskoeffizient m2 s-1
Dknud,i Knudsen-Diffusionskoeffizient m2 s-1
DMi mittlerer Diffusionskoeffizient m
2 s-1
Ea Aktivierungsenergie J mol-1
Fcat/geo Verha¨ltnis katalytischer zu geometrischer Oberfla¨che 1
G Freie Enthalpie J
gi spezifische Freie Enthalpie J M-1
H Enthalpie J
hi spezifische Enthalpie J M-1
ji,r Diffusionsstrom kg m-2 s-1
Kc Gleichgewichtskonstante (Konzentrationen) molx m-3x
Kp Gleichgewichtskonstante (Druck) 1
k0 Niederdruck-Grenzgeschwindigkeitskonstante (mol,m,s)
kf Geschwindigkeitskonstante der Hinreaktion (mol,m,s)
kr Geschwindigkeitskonstante der Ru¨ckreaktion (mol,m,s)
M˜i molare Masse kg mol-1
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Symbol Beschreibung Einheit
m˙i Massenfluss kg s-1
m˙s,i Spezies-Massenfluss kg s-1
NA Avogadro-Konstante NA=6,0221367·1023 mol-1
Ng Anzahl der Gasphasen-Spezies -
Ns Anzahl der Oberfla¨chen-Spezies -
p Druck Pa
pz axialer Druckgradient Pa m-1
Q Wa¨rmemenge J
qH Wa¨rmequellterm W m-3
qr,z Wa¨rmestromdichte (radial, axial) W m-2
R allgemeine Gaskonstante R=8,3145 J mol-1 K-1
r radiale Koordinate m
r˙i Reaktionsgeschwindigkeit mol m-2 s-1
S Entropie J K-1
Si Haftkoeffizient 1
si spezifische Entropie J M-1 K-1
s˙i Oberfla¨chen-Reaktionsgeschwindigkeit mol m-2 s-1
T Temperatur K
TW Wandtemperatur K
t Zeit s
u axiale Geschwindigkeitskomponente m s-1
V Volumen m3
υ radiale Geschwindigkeitskomponente m s-1
vi Geschwindigkeitsvektor Komponente m s-1
vSt Stefan-Geschwindigkeit m s-1
Xi Molenbruch 1
Yi Massenbruch 1
z axiale Koordinate m
Re Reynoldszahl -
Sc Schmidtzahl -
β Temperaturexponent 1
Γ Oberfla¨chenplatzdichte mol m-2
γs Verha¨ltnis der katalytischen Oberfla¨che zum Washcoatvolumen 1
ε Potenzialtiefe (Lennard-Jones-Potential) J
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Symbol Beschreibung Einheit
εi j reduzierte Potenzialtiefe 1
εp Porosita¨t des Washcoats 1
εik bedeckungsabha¨ngige Aktivierungsenergie J mol-1
η Effektivita¨tskoeffizient des Washcoatmodells 1
Θi Bedeckungsgrad 1
λ Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizient W m-1 K-1
µ dynamische Viskosita¨t kg m-1 s-1
µik A¨nderung der Reaktionsordnung 1
νi sto¨chiometrischer Koeffizient 1
ν ′i sto¨chiometrischer Koeffizient (Edukte) 1
ν ′′i sto¨chiometrischer Koeffizient (Produkte) 1
ρ Dichte kg m-3
σ Moleku¨ldurchmesser (Lennard-Jones-Potenzial) m
σi Anzahl besetzter Oberfla¨chenpla¨tze 1
σi j reduzierter Moleku¨ldurchmesser 1
σS Stefan-Boltzmann-Konstante σS=5,67·10-8 W m-2 K-4
τ Tortuosita¨tsfaktor 1
τ Inhibierungsterm s m-1
Φi Thiele-Modul 1
Ωi j Stoßintegral 1
ω˙i Gasphasen-Reaktionsgeschwindigkeit mol m-3 s-1
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Abku¨rzungen
BOC Bond-Order-Conservation Methode
DFT Dichte-Funktional-Theorie
DOC Dieseloxidationskatalysator
DPF Dieselpartikelfilter
ER Eley-Rideal
HC Kohlenwasserstoffe
LBA Linenverbreiterung
LH Langmuir-Hinshelwood
LTS Langzeitspeicher-Experimente
NEFZ Neuer Europa¨ischer Fahrzyklus
NSC NOx-Speicher/Reduktionskatalysator
PKW Personenkraftwagen
PM Partikel
RG Raumgeschwindigkeit
SATP Normalbedingungen (25◦C, 1 bar)
SCR Selektive katalytische Reduktion
SOFC Festoxidbrennstoffzelle
TEM Transelektronenmikroskopie
THC Gesamtkohlenwasserstoffgehalt
TPD Temperaturprogrammierte Desorption
TWC Drei-Wege-Katalysator
WGS Wasser-Gas-Shift
XRD Ro¨ntgendiffraktometrie
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